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RESUMO

O presente trabalho representa uma contribuigio a sintese do processo de destilagio

azeotropica, o qual é utilizado para a separagdo de misturas liquidas com comportamento nio-

ideal, englobando a modelagem de coluna de destilagio azeotropica trifasica no estado

estacionario. Os seguintes desenvolvimentos fazem parte desta tese;

Modelagem e Simulacio de Separadores Simples Trifasicos : desenvolvimento da
modelagem e simulagio de separadores simples para sistemas multicomponentes, a
temperatura e pressdo fixas, englobando calculos de equilibrios liquido-liquido, liquido-
vapor e liquido-liquido-vapor, além de possibilitar também calculos de pontos de bolha
multifasicos. Esta metodologia € aplicavel a caracterizacdo termodindmica de sistemas
multicomponentes através das superficies de equilibrio, sendo totalmente independente do

fornecimento de estimativas iniciais;

Metodologia de Calculo de Azeétropos Homogéneos ¢ Heterogéneos para Sistemas
Multicomponentes : desenvolvimento de nova metodologia de calculo de pontos de
azeotropia para sistemas multicomponentes englobando os casos homogéneos e
heterogéneos. Esta metodologia € totalmente independente do fornecimento de estimativas
iniciais. Tal ferramenta € de suma importancia na escolha de processos de separagio
adequados, particularmente orientando a escolha de solventes para a destilagdo

azeotropica,

Modelagem e Simulacio de Colunas de Destilaciio Azeotrdpica : desenvolvimento da
modelagem e simulacdo de colunas de destilagdo azeotrOpica aplicadas a separacio de
misturas multicomponentes, possibilitando o célculo de equilibrio liquido-liquido-vapor
nos estagios internos da coluna. O programa apresenta uma metodologia de geragio de
estimativas dos perfis das variaveis de interesse e posterior identificacdo das regides de
equilibrios liquido-liquido e liquido-liquido-vapor a partir do emprego de simuladores

COMETCIAIS,
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ABSTRACT

This work represents a contribution to the synthesis of azeotropic distillation process,

that is used to the separation of non-ideal liquid mixtures, with the modelling of Steady-State

Three-Phase Azeotropic Distillation Column. The following developments were carried out in

this thesis:

Modelling and Simulation of Three-Phase Flash: development of the modelling and
simulation of Three-Phase Flash to multicomponent systems, at fixed temperature and
pressure, with liquid-liquid, liquid-vapor, liquid-liquid-vapor equilibrium calculations
and multiphase bubble point calculations. This methodology is applicable in the
thermodynamic characterization of the multicomponent systems through equilibrium

surfaces, being totally independent of the initial estimates supply;

Methodology of Caiculation of Heterogeneous and Homogeneous Azeotropes for
Maulticomponent Systems: development of a new methodology of azeotropes
calculations to multicomponents systems, with homogeneous and heterogeneous cases,
independently of initial estimates supply. This tool is very important for choosing
adequate separation processes, especially to guide the choice of solvents to the azeotropic

distillation application;

Modelling and Simulation of Azeotropic Distillation Columns: development of the
modelling and simulation of the azeotropic distillation columns applicable to
multicomponent systems separation, enabling the liquid-liquid-vapor equilibrium
calculation in the internal stages of the column. The program presents a methodology to
generation of estimates to the profiles of the interest variables and identification of the

liquid-hiquid and liquid-liquid-vapor equilibrium regions through commercial simulators.
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1 Introducio

I. INTRODUCAO

Os processos de separagdo difusionais s#io largamente empregados nas
indastrias, particularmente, quimica e petroquimica. A escolha do processo mais
adequado para a separagio de uma dada mistura é dependente de inimeros fatores,
sendo o comportamento termodindmico do sistema um dos mais importantes a serem
considerados. Deste modo, o desenvolvimento de uma metodologia que possibilite a
rapida identificagio de um dado sistema, principalmente daqueles que possuem
comportamento ndo-ideal, ¢ de suma importancia; por exemplo, as ocorréncias de
pontos de azeotropia e faixas de miscibilidade parcial, no caso de sistemas ndo-ideais,
sdo caracteristicas que modificam o tipo e a ordem dos equipamentos de separagiio,
devendo, por conseguinte, serem conhecidas. Estas caracteristicas também auxiliam na
escolha de solventes adequados ao processo de separag@o em estudo. Salienta-se que
estas informagbes n#o podem ser obtidas facilmente por meio do emprego dos

simuladores comerciais, o que exigiria nimeros elevados de simulagdes.

O desenvolvimento de modelos para os processos de separagio ¢ uma tarefa de
grande importancia, sendo necessarios para a simulagdo, o projeto, o controle € a
otimizagio dos mesmos, além de permitirem estudos de viabilidade de modificagBes
em estruturas convencionais. Os modelos podem ser desenvolvidos para os estados
estacionario ¢ dindmico. O modelo dindmico € desenvolvido tomando-se como base o
modelo no estado estaciondrio, possibilitando estudos das respostas do sistema frente a
perturbagdes. Estas respostas caracterizam o comportamento do sistema, permitem
quantificar o impacto das variaveis no desempenho do processo e sfo empregadas na

defini¢io de politicas operacionais e estratégias de controle.

A modelagem dos processos de separagfio contida na maioria dos simuladores
comercials possul pouca flexibilidade e corresponde ao estado estacionario,

inviabilizando seu emprego em controle. Dai, o desenvolvimento de modelos para

UNICAMP
DPQ/LDPS



2 Introducio

processos de separagdo e sua respectiva vinculagio as estratégias de controle e
otimizagdo ¢ uma importante ferramenta de grande aplicagdo na Engenharia de

Processos de Separagao.

A destilagio ¢ um dos processos de separagdo mais comumente
empregados nas inddstrias quimica e petroquimica, ¢ seu principio de separagio € a
diferenga de volatilidade entre os componentes. No caso de misturas altamente néo-
ideais, a proximidade dos pontos de ebuligio dos componentes ou a presenca de
azeOtropos inviabilizam a separagdo por destilagio convencional. Nestes casos, deve-
se Tecorrer a outros processos, tais como extragdo liquido-liquido, destilagdo
azeotropica, destilagdo extrativa, destilacio com rea¢do quimica, entre outros. A
destilagdo azeotropica se caracteriza pela adigZo de um terceiro componente ao binario
que se quer separar, de modo que ocorram alterages nas volatilidades dos
componentes em uma dire¢iio favoravel a separacgio; este processo permite a obtengio
de compostos com elevada pureza no fundo ou topo da coluna, dependendo das
caracteristicas iniciais da mistura. O composto adicionado (solvente) deve formar um
azeOtropo ternario {(ou bindrio) heterogéneo, de modo que duas fases liquidas em
equilibrio ocorrem no decantador, localizado apds a coluna azeotropica, ¢ o ELLV
(equilibrio liquido-liquido-vapor) pode ocorrer em pratos da coluna. Modelos
termodindmicos capazes de fratarem situagdes de ELLV (equilibrio liquido-liquido-

vapor) devem ser utilizados nas simulagdes da coluna azeotropica.

Salienta-se que o processo completo de destilagio azeotropica envolve:

- colunas pré-fracionadoras;

- coluna de destilagdo azeotrdpica;
- decantador;

- reciclo para a coluna azeotropica;

- coluna de separagfo secundaria,

UNICAMP
DPG/LDPS



3 Introducio

- reciclo do solvente.

As etapas acima tornam a solugdo do modelo muito instavel em relagdo a
convergéncia. Existem maneiras de se minimizar estas dificuldades. Os
desenvolvimentos deste projeto de tese acrescidos dos presentes em outros trabalhos
do Laboratério de Desenvolvimento de Processos de Separagdo (LDPS), FEQ,
UNICAMP, estio contribuindo, de forma inédita, em calculos rigorosos,
caracterizagdo de sistemas, politicas operacionais, novas estruturas e otimizaco

levando a um melhor desempenho e aplicagfio do processo de destilagdo azeotropica.

Este trabalho de tese representa uma contribuicfio ao processo de separagdo via

destilagio azeotropica, com os seguintes objetivos:

o Modelagem e Simulacio de Ponto de Bolha Trifasico: compreende a modelagem
e simulacdo de pontos de bolha multifasicos para sistemas multicomponentes. O
algoritmo contém uma metodologia eficiente, inédita na literatura, de refino e
obtengdo da solugdo, baseado no método da Bissec¢do acoplado ao MNR (método
de Newton-Raphson). O algoritmo € totalmente independente do fornecimento de
estimativas iniciais. O modelo desenvolvido foi validado pelo emprego de dados ¢
exemplos reportados por Wu e Bishnoi [1]. A importdncia deste desenvolvimento
para a modelagem e simulagdo de separador simples trifasico ¢ muito grande, sendo
aplicado na obtengdo de excelentes estimativas iniciais para os fatores de separagdo
e composi¢gdes das fases liquidas, em casos de equilibrios liquido-liquido ou
liquido-liquido-vapor no interior do mesmo. Este tdpico estd apresentado no

capitulo 2;

s Modelagem e Simulaciio de Separador Simples Trifasico: consiste na modelagem
e simulacfo do estagio de separagdo “flash” para sistemas multicomponentes, 3

temperatura e pressdo fixas, possibilitando o tratamento de varios tipos de

UNICAMP
DPQ/LDPS



4 Introducgio

equilibrio, entre eles, o ELL (Equilibrio Liquido-Liquido) e o ELLV (Equilibrio
Liquido-Liquido-Vapor). As razles para este desenvolvimento foram basicamente
duas. Por um lado, a operagdo unitaria “flash” ¢ um processo intermediario
importantissimo em plantas quimicas. Por outro lado, a metodologia desenvolvida
possibilita calculos para a geracfio automatica das superficies de equilibrio (Maciel
[2]) e dai a localizagdo das faixas de miscibilidade parcial aplicadas ao processo de
destilag@o azeotropica, além da determinagéio da linha de inversdio para escolha de
solventes apropriados. Foi empregada uma metodologia eficiente, inédita na
literatura, de refino e obtengdo da solugdo, baseada no método da Bissecgdo
acoplado ao método de Newton-Raphson; o algoritmo ¢ totalmente independente do
fornecimento de estimativas iniciais € do conhecimento do tipo de calculo de
equilibrio (conforme metodologia desenvolvida por Nelson [3]). A modelagem
desenvolvida foi validada através do emprego de dados e exemplos reportados por
Henley ¢ Rosen [4], Wu e Bishnoi [1] além de comparagdes com resultados
fornecidos pelo simulador comercial de processos Hysim [5]. Este topico esta

apresentado no capitulo 2;

Cilculo de Azedtropos Homogéneos e Heterogéneos: compreende o célculo de
Azeotropos Homogéneos ¢ Heterogéneos para sistemas multicomponentes, a
pressdo fixa. A metodologia desenvolvida € inédita na literatura, envolvendo a
aplicagdo de RQP (“Recursive Equality Quadratic Programming™) aliado a calculos
de ELLV. O calculo de azedtropos homogéneos e heterogéneos é uma valiosa
ferramenta empregada na caracterizagdo termodinidmica de sistemas, possibilitando
o conhecimento da viabilidade ou ndo do emprego de processos de destilagdo
convencional, extrativa e azeotrdpica na separagio dos mesmos; particularmente, o
calculo de azedtropos heterogéneos auxilia a escolha de solventes na destilagdo
azeotrépica. A metodologia desenvolvida foi validada através do emprego de dados

¢ exemplos reportados por Pham e Doherty {6], Keil et alli {7], Eckert e Kubicek

UNICAMP
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5 Introducio

[8], além de dados experimentais reportados por Horsley [9]. O capitulo 3 €

dedicado a este topico.

o Modelagem de Colunas de Destilacio Azeotrépica no estado estaciondrio:
consiste na modelagem de colunas de destilagio azeotropica para sistemas
multicomponentes ¢ multifasicos em condi¢bes estacionarias aliadas a
especificagdes pré-estabelecidas. Compreende o desenvolvimento de metodologia
de geracdo de estimativas dos perfis de composi¢do e temperatura baseada no
emprego do simulador comercial de processos PRO/II [10] aliado a resolugéo
simultdnea das equagdes que representam o modelo através do método de Newton-
Raphson. As equagdes empregadas no calculo da coluna trifasica estdo baseadas em
Naphtali ¢ Sandholm [11], estando as mesmas adaptadas para o caso trifasico. O
ponto principal para o desenvolvimento deste software no regime estacionario ¢ a
preparagdo de um programa como ponto de partida para a modelagem do processo
em regime dmdmico, possibilitando, posteriormente, a aphcacdo de controle. O
modelo foi validado através da simulagfio de coluna de destilagdo azeotrdpica para
separagdo do azeotropo etanol/agua por meio do ciclohexano, comparando-se os
valores com os fornecidos pelo simulador PRO/II [10]. Este topico esta apresentado

no capitulo 4.

A revisdio bibliografica relacionada a cada um dos objetivos desenvolvidos esta

realizada em cada um dos respectivos capitulos.

No capitalo 5 sdo descritas as conclusdes do presente trabalho e apresentadas as

sugestdes para trabalhos futuros.

Finalmente, no capitulo 6, estdo dispostas as referéncias bibliograficas citadas

ao longo deste trabalho de tese.

UNICAMP
DPQ/LDPS



6 Introducio

Com isto, o Laboratdrio de Desenvolvimento de Processos de Separacio
(LDPS), FEQ, UNICAMP, estara apto a realizar trabalhos de tomada de decisdio e

calculo em relagéio ao processo de destilagio azeotrépica.

UNICAMP
DPQ/LDPS



7 Separador Simples e Ponto de Bolha Trifasicos

Il. MODELAGEM E SIMULACAOQ DE SEPARADORES SIMPLES
MULTIFASICOS E CALCULO DE PONTOS DE BOLHA
MULTIFASICOS

11.1 INTRODUCAO

A Engenharia das Separac¢des envolve, dentre suas itmeras funcgdes, a tarefa da
separagdo propriamente dita. Embora ela pareca fmica, trés casos distintos devem ser
tratados. Um deles objetiva produtos de alta pureza, que, em uma mistura
multicomponente, corresponde & obtengdo de todos os componentes puros. A outra
situagdio ¢ quando se deseja uma simples separagdo entre os componentes. E o caso da
obtengdo de um unico componente purc entre 0s VArios presentes em uma mistura
multicomponente, podendo também corresponder a simples separacio da mistura
original em misturas mdividualizadas de componentes. O terceiro e ultimo caso trata
da recuperagdo de componentes. Em se tratando de misturas diluidas, a separagio cai
nesta categoria, ou seja, € o tratamento de processos envolvendo produtos de alto valor

agregado (valiosos ou nocivos).

A caracterizagdo termodindmica de sistemas é um dos passos para a escotha
correta dos processos de separagdo, principalmente para obtengéio de produtos de alta
pureza. O conceito das superficies de equilibrio, introduzido por Maciel{2] em 1989,
possui grande aplicagdo na caracterizagfio de sistemas multicomponentes, permitindo
rapida identificagdo das faixas de miscibilidades parciais, pontos de azeotropia e outras
ndo-idealidades, além de ser também empregado na definicdo de solventes adequados

para emprego nos processos de destilagdo extrativa e azeotropica.

Entre as varias operagOes de separacdo existentes na indistria quimica, a
destilacdo se destaca pelo seu intensivo emprego. Contudo, quando a volatilidade

relativa dos diferentes componentes a serem separados é proxima da unidade ou

UNICAMP
DBPQ/LDPS



8 Separador Simples e Ponto de Botha Trifisicos

quando a mistura apresenta azedtropo, surgem sérias limitagBes ao processo,
inviabilizando muitas vezes a obtengdo de substincias de alta pureza ou a recuperagio
de substancias de alto valor agregado. Nestes casos, uma das alternativas possiveis
para que se consiga a separagfo ¢ a destilagdo azeotropica, caracterizada pela adigdo
de um solvente a mistura que altera as volatilidades dos componentes em uma diregdo
favoravel a separagdo. O solvente adicionado geralmente € imiscivel com um dos
componentes da mistura original, o que podera implicar na formacgio de duas fases
liquidas nos pratos da coluna de separagfio. Dai, a simulagfo efetiva destes processos

deve levar em conta este fato, para que respostas fisicamente corretas sejam obtidas.

Este capitulo tem como finalidade a apresentagdo de um algoritmo eficiente de
calculo de separador simples multifasico, reunindo varios tipos de equilibrio
comumente encontrados nos processos de destilagdo, como o equilibrio Hquido-vapor
(ELV), o equlibrio liguido-liquido-vapor (ELLV), e, em se tratando da destilagdo
azeotropica, o equilibrio liquido-liquido (ELL), além de possibilitar também céalculo de
pontos de bolha multifasicos, com grande aplicagdo em sistemas com miscibilidade
parcial. O presente algoritmo se constitui em uma ferramenta muito atil, podendo ser
empregada na simulaco de colunas de destilagdo nfo-convencionais e na

caracterizagdo termodindmica de sistemas por meio das superficies de equilibrio
(Maciel [2]).

I1.2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

O problema do separador simples multifasico pode ser solucionado pelo

emprego de duas técnicas distintas:

» algoritmo tradicional: baseado na condig¢iio termodindmica de igualdade de
fugacidades para cada componente em cada fase. Assumindo o nimero de fases

existentes no equilibrio e estimando os coeficientes de distribuicéic para as fases, as
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equagdes de balanco de massa sdo solucionadas para as fragdes molares de cada fase.
O emprego de um processo iterativo, como o de Newton-Raphson, garante a
convergéncia. Os algoritmos desenvolvidos por Prausnitz et alii [12], Wu e Bishnoi
[1], Henley e Rosen [4], Nelson [3], Chien [13], Andrade [14], entre outros,

pertencem a esta categoria;

o algoritmo baseado na minimizaciie da energia livre de Gibbs: este procedimento
esta baseado na condigdo necessaria e suficiente representada pelo mimimo da energia
livre de Gibbs para que o equilibrio termodindmico seja atingido aliada as restrigdes
impostas pelo balango de massa. Heidemann [15], Gautam e Seider [16], Soares et alli
[17], Michelsen [18], entre outros, desenvolveram métodos de calculo baseados nesta

abordagem.

Os procedimentos de calculo baseados na mimimizagio da energia livre de
Gibbs sdo superiores aos relacionados com a igualdade das fugacidades para cada
componente em cada fase, pois esta tltima condi¢io, apesar de necessaria, nfo ¢
suficiente para que o equilibrio termodindmico seja atingido. A desvantagem do
emprego dessa abordagem estd ligada & complexidade das equagles a serem
minimizadas, além da possibilidade de ocorréncia de minimos locais, que ndo
representam fisicamente a resposta correta. Quando reagbes quimicas ndo ocorrem no
sistema em estudo, segundo conclusdes de Ohanomah ¢ Thompson [19], o emprego de
algoritmos de calculo baseados na minimizacdo da energia livre de Gibbs nio se
justifica, sendo menos eficientes do que os algoritmos baseados na igualdade das

fugacidades dos componentes das fases.

Este trabalho estd baseado na abordagem da igualdade das fugacidades dos
componentes das fases presentes no equilibrio, sendo todas as equagdes envolvidas
resolvidas simultancamente. Para que estas equagles possam ser solucionadas, é

necessario o conhecimento prévio do ntinero de fases presentes. A eficiéncia dos
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algoritmos de célculo de separador simples trifasico esta condicionada a dois pontos

fundamentais:

e o emprego de um modelo termodindmico das fases em equilibrio realista, capaz de
representar a0 mesmo tempo o equilibrio liquido-liquido (ELL), o equilibrio

liquido-vapor (ELV) € o equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLV);

e a disponibilidade de uma boa estimativa inicial das composi¢des das fases em

equilibrio, para que a convergéncia obtida produza solugdes fisicamente corretas.

O trabalho pioneiro no desenvolvimento de algoritmos de calculo do equilibrio
trifasico pertence a Henley e Rosen [4]. Os autores afirmam que, em caso de mistura
altamente ndo ideal, ndo € possivel o conhecimento, com precisdo, do estado em que se
encontra tal mistura; a informagdo inicial referente ao nimero de fases presentes no
sistema € dificil de ser obtida. Elaboraram, por conseguinte, um algoritmo que busca
inicialmente a solugéo frifasica; caso ela nfo seja encontrada, o algoritmo parte para a
solucdo bifasica, ¢ em caso de insucesso, tenta-se finalmente a solugdo monofasica.
Adotaram o seguinte critério: “Se uma solu¢do matemdtica pode ser obtida para o
caso trifdsico (dois liquidos e um vapor), esta serd a solucdo fisicamente correta, ao
invés da solugdo correspondente para o caso bifasico (um liquido e um vapor)”. A
partir das estimativas iniciais, calculam os fatores de separagdo o (liquido global /
vapor) ¢ B (liquudo 1 / liquido 2); as composigdes das fases sio recalculadas ¢
comparadas com as estimadas anteriormente, e, através de esquemas de convergéncia,
novas estimativas s3o geradas. Apresentaram resultados envolvendo o sistema
etanol/benzeno/agua, considerando ideal a fase vapor, tratando a fase liquida através
da equagdo de Margules e empregando a equagdo de Antoine para o calculo das

pressdes de vapor.
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Wu e Bishnoi [1] desenvolveram um algoritmo de calculo combinando as
equagdes de balango de massa ¢ equilibrio com o método de Newton-Raphson. Antes
dos célculos de equilibrio de fase serem executados, verificam a estabilidade
termodindmica da fase liquida através do teste de estabilidade de Shah [20], que,
produz as estimativas iniciais necessarias posteriormente. A estabilidade da fase vapor
é verificada através de um calculo “flash” isotérmico e isobarico liquido-vapor.
Empregaram a equagdo Virial truncada apos o segundo coeficiente virial para o
tratamento da fase vapor ¢ o modelo UNIQUAC para a descri¢iio das fases liquidas.
Apresentam uma série de aplicagdes, incluindo resultados de pontos de bolha

trifasicos, separador simples isotérmico isobarico e separador simples isobarico L/V.

Nelson [3] desenvolveu um método rapido e eficiente de determinagdo do
nimero de fases presentes em equilibrio baseado no critério dos pontos de bolha e
orvalho. Segundo o autor, na maioria dos casos, somente uma ou duas fases de um
sistema potencialmente trifisico estdo presentes, de modo que, uma grande quantidade
de esfor¢co computacional pode ser economizada, se o nimero ¢ a natureza das fases
sdo determinados antes da busca trifasica ser iniciada. O método apresentado depende
de uma boa estimativa da composi¢io da fase cuja estabilidade esta sendo estudada. O
método ¢ 1lustrado por um tndngulo de vértices associados as fases puras e arestas
relacionadas aos equilibrios bifasicos existentes, sendo verificados inicialmente os
critérios assoctados aos equilibros monofasicos e bifasicos; caso ndo sejam

obedecidos, parte-se para a solugfio do equilibrio trifasico.

Prausnitz, Dohm e Bunz [12] empregaram o algoritmo de calculo de separador
simples trifasico de Nelson [3] no calculo do ELLV a alta pressdo. Apresentam dois
casos exemplos, a saber, hexadecano/agua/hidrogénio e tolueno/agua‘hidrogénio,
empregando as equagbes de Redlich-Kwong e Peng-Robinson para o calculo do
equilibrio dos sistemas, respectivamente. Empregaram dados experimentais, quando

disponiveis, para a gerago de estimativas das fases em equilibrio e, na falta destes,
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assumiram © excesso de um componente como estimativa para a composigdo da fase

em equilibrio.

Andrade [14] apresentou um algoritmo robusto ¢ eficiente englobando varios
tipos de “flash” e adotando as equagdes de Nelson [3] para a determinagdo prévia das
fases em equilibrio. O sucesso do algoritmo desenvolvido foi comprovado pela
aplicagdio do mesmo a vérios exemplos da literatura, entre estes, o caso

etanol/benzeno/agua apresentado por Henley e Rosen [4].
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11.3 O SEPARADOR SIMPLES TRIFASICO

A necessidade de um algoritmo de calculo robusto do separador simples
trifasico combinado com uma metodologia simples e eficiente de geragdo de
estimativas 1nicials das variaveis de interesse serviu de motivagio para o

desenvolvimento do presente trabalho.

A figura 1 representa um separador simples trifasico isotérmico isobarico em
estado estacionario, onde sdo conhecidas a temperatura (T), a pressio (P) e a
composi¢do da alimentagfo (z) no inicio do procedimento de calculo. As varidveis a
serem calculadas sfo a composicio e as vazdes das respectivas correntes de saida, ou

seja, liquido 1 (1), liquido 2 (2) e vapor (3).

De acordo com a regra das fases de Gibbs [21], tem-se:

F=C-n+2 (1)
onde:

F: numero de graus de liberdade
C: nlunero de componentes

7. namero de fases presentes

Segundo Smith ¢ Van Ness [21], a regra das fases de Gibbs estabelece “o niimero de
coordenadas independentes que devem ser arbitrariamenie fixas de modo a
estabelecer as coordenadas intensivas do sistema”. O estado de um sistema, em
termos das coordenadas intensivas, € conhecido quando estfio fixas a temperatura, a
pressdo e a composiclo de todas as fases. Estas sdo as varidveis da regra das fases,
sendo que nem todas sdo independentes. A regra das fases fornece o nmamero de

variaveis deste conjunto que, uma vez especificado, fixa os valores das outras

UNICAMP
DPQ/LDPS
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variaveis. Aplicando a equagéio (1) para um sistema de C componentes com duas fases
liquidas e uma fase vapor em equilibrio termodindmico, tem-se que 3 é igual a C-1, ou
seja, C-1 varidveis intensivas devem ser fixadas para que as 2C+3 variaveis restantes
possam ser encontradas por meio da resolugio das equag¢des de equilibrio
termodindmico e equagdes de restrigdes envolvendo as composigdes das fases; por
exemplo, para um sistema formado por trés componentes, o namero de graus de
liberdade ¢ igual a 2, ou seja, a fixagfo da temperatura e pressdo no inicio do
procedimento de calculo garante a solugdo do sistema de equagdes, permitindo, deste

modo, a obtengéio das variaveis de interesse.

A regra das fases também estabelece que, em um sistema a temperatura e
pressdo conhecidas, o niimero méaximo de fases em equilibrio € igual ao niimero de
componentes do sistema. Por exemplo, no caso de um sistema formado por trés

componentes, 0 namero maximo de fases em equilibrio termodindmico ¢ igual a trés.

O algoritmo elaborado realiza o calculo de separador simples trifasico baseado
na resolugdo das equagbes de balango de massa e equilibrio termodindmico pela

técnica de aproximagdo reduzida, empregando dois fatores de separagiio definidos

segundo Henley e Rosen [4]:
v
O = — 2
7 (2)
Ly
= 3
P L+ L, @)

O fator o representa a quantidade de vapor presente no equilibrio em relagdo a

quantidade alimentada no estagio; o fator 3 representa a quantidade de liquido presente

na fase liquida 1 em relagdio a4 quantidade de liquido presente na fase liquida 2. Os
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fatores de separagdio acima sfio relacionados com as composigdes por meio das

funcdes de Rachford-Rice[19]:

Jayle.p) = Zf:][J’i - Jfz‘,1]
foyla.p) = Ef:}[xf,z -~ xi,Z]

(4)

&)

Relacionando as equagles (2), (3), (4) e (5) com balangos de massa envolvendo as

variaveis em estudo (conforme Apéndice), obtém-se as equagdes abaixo:

c Z (] - Ki,s)
fila.B)=2, 7 =0 (6)
B(1 - o)+ (1—a)(1-B) K“ +ak
z a
f(oB) =200, % =0 @)
B(1-)+(1-a)1-B) 2 + ok,
onde:
K, =2 ®)
xi,l
K, =2 ©
X.

As equagdes (8) e (9) associadas com uma relagdo para os K’s permitem, através de

um procedimento iterativo, a obtengdo das quantidades e composi¢des respectivas das
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fases, segundo as equages abaixo, onde X ;¢ Y correspondem aos vetores da

composigio da fase liquida j e composi¢o da fase vapor, respectivamente:

YisV
TP
,z; X2 » L,
X5 Ly

Figura 1: Separador simples com duas fases liquidas e uma fase vapor

K., = f(X,,Y,T,P) (10)
x, = % = (11)
B(1-0) (1~ )1 -F) S s,
X, = T (12)
B(1—-a) K2 +(1-a)1-p)+ak,

i

z

:B(I—oc)é+(1ma)(l—[3)

i

- (13)
-+
K.,
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Restrigdes:

Nelson [3] apresentou uma rapida e eficiente metodologia de determinagdo do

namero ¢ tipo de fases presentes baseada nas equagdes abaixo:

o Fase Vapor:

o Fase Liquida 1:

o Fase Liquida 2:

No caso de equilibrio entre duas fases € necessario se analisar as fungdes abaixo

Z,
E——

i1

e Z
Zg:lwa

i2

o
Zi:‘:l

Z;I Z!’ Ki,l <1

K
Z;lzf _K_-LI—G

1.2
22K,
. K,
Ziml Zi K <i

EN

para se ter unicidade nas condigdes apresentadas:

Q(w,w,)=2,

zK ,(1-K,

Ki,IKi,Z + W;Ki,z(l - Ki,l) Ty

(14)

(15)

(16)

(17)

(18)

(19)

(20)

21
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Q)= ZKLK.) (23)
VY= L Ki,ij,z + WIKLZ (1 - Ki,1)+ \yzKl 1(1 - Kn 2)

o Fase Vapor e Fase Liquida 1: Z::Jféiw)l (24)

> zK, (25)

O (w1,0)0 naraizde Qy(y1,0)=0 (26)

o Fase Vapor e Fase Liguida 2: Z:%}l 27
i,2
22K (28)

O (0, W )(0 na raiz de {» (O, 1,512) =0 (29)

. K
o Fase Liquida 1 e Fase Liguida 2: >z —Iz’i)l (30)
. K,
A | 31
2 < ) (1)

il

Ql(WUI“yf;)“Qz(WpimWl)zo (32)
Qt(’f/nl—l/f1)>0 ou Qz(‘/fwl'—yﬁ))e (33)

sendo que I/, e Y/ correspondem aos fatores de separagdo da fase liquida 1

L
(1= —}g—) ¢ fase liquida 2 (y, = _}%)’ respectivamente, conforme definigdes

empregadas por Nelson [3].
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IL4 ASPECTOS DO PROGRAMA DESENVOLVIDO

O programa desenvolvido permite a modelagem e simulagio de separadores
simples trifasicos para sistemas multicomponentes, importante operagdo mtermediaria
em plantas, englobando os equilibrios monofasico, liquido-liquido, liquido-vapor e
liquido-liquido-vapor, além de pontos de bolha multifasicos e orvalho, sendo

totalmente 1ndependente do fornecimento de estimativas imiciais € conhecimento do

nimero e tipo de fases em equilibrio. Constitui-se basicamente de trés etapas basicas:

s procedimento para geragio de estimativas iniciais;
¢ identificagdo do niimero ¢ tipo de fases em equilibrio segundo a abordagem de
Nelson[3], pela resolucio das equagdes (16) a (33);

» resolugdio das equagdes do modelo via Newton-Raphson, das equagdes (6) a (15).

As estimativas iniciais para os fatores de separagdo e composigdes das fases em

equilibrio foram obtidas da seguinte maneira:

¢ emprego de cilculo de equilibric L-V para se obter estimativas para o ¢ a

composiciio da fase vapor (V.);
¢ emprego de ponto de bolha multifasico para obter estimativas para 3 e a composicio

das fases liquida 1 (X; ;) e liquida 2 (X, 5 ).

O método da Bissecgdo foi aplicado para refino da solugfio proveniente da
aplicagdo do método de Newton-Raphson as equagdes caracteristicas do modelo,
minimizando consideravelmente as instabilidades numéricas decorrentes do
procedimento de célculo, além de garantir o sucesso da metodologia proposta mesmo
nas regides de fronteira entre fases, onde os fatores de separagdo geralmente tendem

para o valor monofésico (unitirio, por exemplo).
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O critério de convergéncia adotado esta ilustrado na equagfio abaixo para um

sistema potencialmente trifasico, sendo:
e k:iteragdo corrente do procedimento de célculo;

o C: numero de componentes do sistema;

e £ precisdo defimida.

C k k-1
Zizl (f'xi(,l) - ‘xi(,l )‘ +

() (k-1)
Xio —Xip |t

SO ) <o o

A precisio empregada nos calculos foi de 1x107.

Na figura 2 tem-se um fluxograma do procedimento de calculo desenvolvido

neste trabalho. Os seguintes passos sdo seguidos durante a execugdo do programa:

e Calculo do ponto de orvaltho e ponto de bolha multifasico para a mistura cuja
composi¢io, temperatura ¢ pressdo sdo conhecidos. Este passo fornece as
estimativas para o fator de separagdo das fases liquidas e composi¢es das fases
vapor ¢ liquidas presentes, além de localizar a mistura, de acordo com os resultados

dos pontos de orvailho e bolha, nas seguintes regides:
1. Regido I: acima do ponto de orvalho. Somente a fase vapor esta presente (EV);

2. Regido II: abaixo do ponto de bolha. Somente fases liquidas estfio presentes
(ELL);

3. Regiio III: entre os pontos de bolha e orvalho. Fases liquidas ¢ vapor estdo

presentes (ELLV ou ELV).
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¢ (Caso a mistura esteja na regido Il, obtém-se as composi¢des em equilibrio através de
um calculo de equilibrio liqudo-liquido; se a mistura estiver na regido I, as
compostgdes em equilibrio do vapor sero idénticas as composigdes da corrente de
entrada; e, finalmente, se a mistura se localizar na regido Ill, tem inicio ©

procedimento de calculo para ELLV:

I. Emprego de um célculo de equilibrio liquido-vapor para a obtengfio da estimativa

para o fator de separacdio da fase vapor em relagfo a alimentagdo;

1. Aplicagdo da metodologia de Nelson [3] para a determinagio do niimero e tipo de

fases em equilibrio;

ITI. Resolugdo do sistema constituido pelas equagdes (6) e (7) para o calculo dos
fatores de separagdo a ¢ B através do método de Newton-Raphson (Convergéncia

giobal) acoplado ao método da Bissecgdo;

IV. Resolugdo das equagdes (11), (12) e (13) para a obtencio das composigdes em

equilibrio;

V. Aplicagdo de um teste de convergéncia para se verificar se a solugdo obtida
satisfaz o critério proposto e, se isto ocorrer, 0 programa S€ encerra; caso

contrario, retorna-se ao passo L.

O programa for validado pela aplicagio a uma série de casos citados na
literatura. Objetivando-se a eliminagdo da influéncia do tipo de modelo termodindmico
adotado sobre a convergéncia e precisdo dos resultados, foram empregados os mesmos
modelos e parametros citados pela literatura nos respectivos casos em estudo, tanto

para a fase liquida como para a fase vapor.
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Dados de Enfrada:
Temperatura, Presséo s
Composicc da almentagiio.

v

Calulo de Pontos de Boha & Crvaho
& presso dada (Estimativas}:
Composighes molares das Fases
Liguidas e Fator de Seperagio
Liguido-Liquido.

Tempsratura<Fonto de

Boha?

Fator de Separagio Liquide
gobalVapor: 4,0,

T

Determinago do Noamero de
Fases em Equifibrio,
Nelson(3] {Eqs 16-33)

v

Calulo dos Falores de
Seperagdo (Eqs 6-7).

Fator de Separagio Liquido Nao Temperatura>Ponto de
giobalVapor: 0,0, Crvaho?
"Flash” Liguido-Vapor{Estimativas):
*Flagh’ Liquido-Liguido. Cormposicao da fase vapor e
Fator de Separagdo Liguido-Vapor.
) : Cabuly das Constanies de
Saida e Equilibrio.

Composigio do Yapor -
composicio da aimentagdo.

Método da BisseccBo scoplado

v

Caleulo das Composiches
das fases (Eqs. 11-13).

Teste de
Convergéneia {Eq.34)

Convergénoia etingida? -t

a0 MNR.

Figura 2: Fluxograma do programa de calculo de Separador Simples Tritasico desenvolvido
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IL.S DESEMPENHO DO PROGRAMA DESENVOLVIDO

O desempenho do programa desenvolvido foi avaliado através do emprego de
dados e exemplos reportados pela literatura, além de comparagdes com os resultados

fornecidos pelo simulador comercial de processos Hysim [5].

11.5.1 SISTEMAS BINARIOS

A figura 3 ilustra os resultados obtidos pela aplicagio do programa
desenvolvido ao sistema binario agua/butanol a pressfo de 1,013 bar, comparando-os
com os valores obtidos pelo emprego do simulador comercial Hysim {5] ¢ dados
experimentais disponiveis em Andrade [22]. Pode-se observar que houve uma
excelente concordéncia entre os valores obtidos pelo emprego do programa elaborado
e os derivados da aplicagdo do Hysim [5]. Para a fase liquida foi empregado o modelo
UNIQUAC, sendo que os pardmetros foram obtidos do Hysim [5]; a fase vapor foi

considerada 1deal.

O emprego do programa desenvolvido para a construgdo do diagrama T-x-y do
sisterna dgua/butanol a 1,013 bar representou um grande avango em termos do tempo
computacional exigido, em relagdo ao tempo geralmente gasto pelos simuladores
comerciais para tal tarefa, devido a maior automatizagio do procedimento de calculo

do mesmo.
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Diggrama T-x-yparao
Sistema Agua-Butanol - P=1,013 bar

39500 i — 395.60
—  Ponios caloulados pelo programa
B i
& Portos caleulados pelo Hysim [5
39000 | €  Pontos experimentais [ 0L
|
T T
o . "
p A P
5 e
r -~ 38000 r
a 2 a
t \ é’\\\ 4
8 57500 k 375.00 u
r @\\ Qi r
a 7 ] - a
(K) (X}
370.00 i— 370.00
36500 ! — 365.00
8.00 G20 .40 080 ¢80 1.00

Figura 3: Diagrama T-x-y para o sistema butanol/agua 4 1,013 bar

11.5.2 SISTEMAS TERNARIOS

O desempenho do programa elaborado foi inicialmente verificado pela aplicagio
a0 sistema etanol/benzeno/dgua, empregando-se os modelos para as fases liquida e
vapor reportados por Henley e Rosen [4]. A tabela 1 compara os resultados obtidos
pelo algoritmo desenvolvido com os presentes em Henley e Rosen [4]. Observa-se que
houve uma excelente concordéancia entre os valores das composi¢des das fases liquidas
¢ vapor da literatura ¢ os calculados pelo programa. Abaixo seguem as condigdes em

que a separagdo foi executada:
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e Temperatura: 63,7 °C

e Pressdo: 1,013 bar

¢ Modelo empregado para a fase liquida: Margules de trés sufixos
» Modelo empregado para a fase vapor: ideal

e Fonte de parimetros para o0 modelo de equilibrio empregado para a fase liquida:
Henley e Rosen [4]

o Fonte dos resultados empregados para comparagio: Henley e Rosen [4]

Tabela 1: Comparagdo entre as composigdes calculadas pelo programa elaborado e
as obtidas por Henley e Rosen [4] (assinaladas com o indice superior (1)).

Espécie Z; Xi.1 ® Xi.1 xg(l) Xi2 yi(l) Vi
Etanol 0,23 0,22451 0,22455 0,09664 0,09649 (,25994 0,25992

Benzeno 0,27 0,00422 0,00422 089016 0,89026 (,53984 0,53990
_Agua 0,50 077127 077122 0,01320 0,01324 0,20017 0,20016

A fracfo vaporizada (o) calculada fo1 0,38884 ¢ a fraglo reportada pela literatura ¢
igual a 0,38894. A relagdo entre as fases liquidas (3) obtida por meio do programa foi
0,89385 e a mesma grandeza citada por Henley e Rosen [4] € igual a 0,89389.

Em um segundo momento, realizaram-se varias simulagdes com os sistemas
reportados por Wu e Bishnot [1]. O algoritmo desenvolvido por Wu e Bishnoi [1] esta
baseado na solugdo das equacSes dos balangos de massa e relagdes de equilibrio
através do método de Newton-Raphson, sendo que a estabilidade termodindmica das
fases é verificada pelo método de Shah [20], cuja aplicagio gera paralelamente as
estimativas para as composigdes das fases liquidas e o fator de separagdo 3. Os
resultados estdo dispostos na tabelas 2 e 3. Para a fase liquida fo1 empregado o modelo
UNIQUAC, sende que os parAmetros do modelo foram retirados de Prausnitz et alli
[23]; para a fase vapor foi empregada a equag@o Virial truncada apés o segundo termo,
sendo os segundos coeficientes viriais obtidos pelo emprego da correlagio de Hayden

e O’Connell [24]. Os autores ndo especificam a equagdo empregada para calculo da
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pressdo de vapor, sendo que neste trabalho, empregou-se a equagdo de Wagner [25]

para o respectivo calculo.

Observa-se que houve uma boa concordéncia entre os resultados reportados
pela literatura e os fornecidos pelo programa desenvolvido, principalmente no caso das
variaveis envolvidas (a saber, temperatura, fatores de separagdo e composi¢des das
fases) no calculo dos pontos de bolha trifasicos apresentados pela tabela 2, ¢
composi¢des das fases no caso das separagdes “flash” especificadas pela tabela 3. As
maiores discrepancias se encontraram nos valores dos fatores de separagio o e 3
calculados para as separaces “flash” especificadas na tabela 3, provavelmente devido
a utilizacdo de diferentes equagOes no calculo da pressdo de vapor e, em menor
extensfo, as diferengas relativas ao procedimento de calculo e convergéncia dos

algoritmos de Wu e Bishnoi [ 1] e deste trabalho.
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Tabela 2: Resultados obtidos para calculos de pontos de botha multifasicos, sendo que os valores das variaveis com indice 1 estfio relacionados aos resultados
reportados por Wu e Bishnoi [1] e os valores das variaveis com indice 2 foram obtidos pela aplicagdo do algoritmo desenvolvido

Fracies molares' Fracbes molares’
Caso Componentes Alimentagio Pressdo  Tbolha'  Tholha® ! p? Vapor  Liquido1 Liquido2  Vapor  Liguido1 Liquido2
(bar) (K) L8]

Etanol 0,30 0,1820 00,2363 0,3738 0,1813 0,2292 0,3781

1 Benzeno 0,40 0,181 298,15 20822 0,5366 05230 0,6664 0,6765 0,0798 0,6662 ,6872 00827
Agua (0,30 0,1516 0,0872 0,5464 0,1523 0,0833 0,5390

Ftanol 0,20 06,1670 0,1356 02566 00687 01298 0.2603

2 Benzeno (0,40 0,181 298,15 298,19 {1,4680 04628 0,6738 0,8201 0,03G3 0,6739 0,8279 0,0314
Agua 0,40 0,1562 00443 0,7129 0,1573 (,0422 00,7081

Agua 0,60 0.2727 0.9520 0.2140 02730 09516 02149

3 Acctoniirila 0,05 0,171 333,060 333,01 0,5231 0.5226 0,0564 0,0139 0,089 0,0561 ,0139 0,0894
Acrilonifriia 0,35 (,6709 0,0341 ,6864 0,5226 0,0343 0,6955

Tabela 3: Resultados obtidos para calculos de separadores simples multifasicos, sendo que os valores das variaveis com indice 1 estdo relacionados aos
resultados reportados por Wu e Bishnoi [1] e os valores das variaveis com indice 2 foram obtidos pela aplicagdo do algoritmo desenvolvido

Fracdes molares’ Fracies molares’
Caso  Componentes Alimentacie Pressio  Temperatura at of B! p? Vapor  Liquido1 Liguide2 Vapor Liquido1 Liquide2
(bar) X

Ftano] 6,05 0,0801 0,0154 00327 0,0796 0,6136 0,0340

1 Henzeno 0,45 0,176 298,80 0,4238 04103 (2383 02513 0,7267 (,9798 0,0042 0,7384 0,9795 0,0042
Agua 0,50 0,1932 0,0048 06,9631 0,1819 0,0048 (,9616

Etanol 0,10 0,1333 0,0455 (3,0616 0,1333 G,0466 0,0979

2 Benzeno 0,40 0,181 298,15 0,3702  (,3220  0,2314  0.2780 0,6975 0,9408 0,0075 0,6987 0,9391 0,0080
Agua 0,50 (,1692 0,0137 0,5009 0,1680 0,0141 0,8940

Agua 0,60 0,292} 0,8877 0,3761 0,2924 0,8876 0,3702

3 Acetonitrila 0,15 0,627 3326 04773 04629 09873 0,9565 0,23006 0,0737 60,2877 0,2281 00734 03,2858
Acrilonitrila 0,25 0,4773 0,0386 0,3422 0,4794 03,0389 0,3438

Agua 0,60 0,2889 0,9447 0,2358 ),288% (,9446 0,2358

4 Acetonitrila 0,05 6,960 339,65 04605 04321 08885 0,8475 06,0733 0.0193 (,1149 0,0718 (,0190 0,1131

Acrilonitrila 0,35 (3,6376 (,0360 0,6493 0,6301 0,0363 0,6510
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IL.6 EMPREGO DO ALGORITMO DESENVOLVIDO NA OBTENCAQO
DAS SUPERFICIES DE EQUILIBRIO

O conceito das superficies de equilibrio foi desenvolvido por Maciel [2] em
1989 objetivando a geracdo da superficie que representa o equilibrio liguido-liquido-
vapor de sistemas ternarios analogamente aos diagramas x-y existentes para os
sistemas bindrios. As superficies de equilibrio sdo ferramentas poderosas na
caracterizagdo de sistemas ternarios, possibilitando uma wvisualizagdo global das
regides de separacdo das fases liquidas incluindo as regides de miscibilidade parcial, e
a identificagdio de azedtropos binérios e ternarios; seu emprego na escolha de solventes
para as destilagdes azeotropica e extrativa também merece atengfo, permitindo a

defini¢do de solventes adequados para emprego em destilagdes extrativa e azeotrépica.

As superficies de equilibrio representam convenientemente o comportamento

das fases liquidas e vapor ao longo da curva de equilibrio, superando, em performance

e clareza, os diagramas triangulares convencionalmente empregados.

A metodologia desenvolvida por Maciel [2] esta baseada na estrutura de eixos
da figura 4, onde as variaveis independentes sdo as fragdes molares na fase liquidae a
variavel dependente ¢ a fragdo molar na fase vapor. A superficie para trés componentes
¢ gerada a partir de um grupo finito de coordenadas de composigio regularmente
espagadas; sdo calculados contornos especificos das variaveis independentes na
superficie de equilibrio. As superficies de equilibrio para os sistemas n-hexano(1)/n-
heptano{2)/n-octano(3), etanol(1)/agua(2)/etilenoglicol(3) e etanol(1)/benzeno(2)
/agua(3) estdo dispostas nas figuras 5 a 7. Os principais elementos das superficies de

equilibrio sdo:
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e plano da diagonal: basecado nos conceitos da linha da diagonal (x; = y;) dos
diagramas de McCabe-Thiele e do proprio diagrama de equilibrio x-y, sendo definido

deste modo:

¥i

Figura 4: Eixos das superficies de equilibrio

Xi=Y; VXj, 05Xj£1~xi~xk (35)
Yy, 0SyiS1-yi-y

sendoi,jek e{l,23};

A figura 4 ilustra também o plano da diagonal, delimitado pela linha azul.

e linha de inversio: corresponde & intersecgo entre a superficie de equilibrio do
componente 2 (intermediario entre o mais volatil, 1, e o menos volatil, 3) e o
respectivo plano da diagonal x, = y,. Para sistemas ideais, a linha de inversdo serd

uma reta; para sistemas ndo ideais, sua forma serd uma curva. E uma ferramenta
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poderosa na exploracdo de estratégias de separagio possiveis, ajudando na localizagio
de pontos de alimentagdo e de introdugio de solventes nos casos da destilagdo
extrativa e azeotropica. Segundo Maciel e Martini [26], o formato da linha de
inversdo permite a escolha de solventes corretos para as destilagdes azeotrépica e
extrativa, onde, para a primeira, os melhores solventes seriam aqueles cujas linhas de
inversdo possuem um formato de semi-circulo (solventes para os quais a separagdo
exige menos consumo de energia) e, para a segunda, os solventes mais adequados
seriam aqueles cujas linhas de mversdo cobrem uma grande area do plano da diagonal
possuinde um formato em L. Estas observaces foram confirmadas com casos
classicos da hiteratura, como o do sistema etanol-benzeno-agua, sendo que a extensio

para outros sistemas esta sendo realizada pelo LDPS, FEQ, UNICAMP.

A ocorréncia de azeodtropos, imiscibilidades ¢ outras nfo-idealidades sdo

caracteristicas do sistema claramente identificaveis pelas superficies de equilibrio.

A elaboragdo das superficies de equilibrio exige uma verdadeira varredura de
toda a regifio de composi¢io dos componentes, sendo a fragdo molar variada de 0 a 1
inicialmente para o componente mais volatil e depois para os demais componentes.
Maciel e Martini [26] empregaram o simulador comercial de processos PRO/II [10]
para a obtengio dos pontos das superficies, empregando separadores simples com uma
corrente de alimentacdo e duas de saida (vapor e liquida). Neste caso, sdo necessarios
aproximadamente 300 pontos para a elaboragio das superficies de equilibrio para cada
sistema, ou seja, 300 calculos de separadores simples trifasicos sfo efetuados,
resultando em 45 arquivos para cada sistema, sendo 15 com dados de entrada ¢ 30 com
os resultados obtidos. Maciel e Martini [26] empregaram, ainda, um programa de
limpeza dos arquivos gerados para cada ponto, visando transforma-los em arquivos

proprios para a elaboragdo dos graficos.
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O desenvolvimento do algoritmo de calculo de separador simples trifasico
presente neste trabalho ., propiciou um grande avancgo no procedimento de elaboragdo
das superficies de equilibrio, possibilitando a cria¢do das trés superficies de equilibrio
caracteristicas de um sistema ternario em questdo de minutos. A varredura em toda a
faixa de composi¢io ¢ realizada pela criagdo de um “loop” tipo “DO-WHILE”, com o
algoritmo desenvolvido presente em seu interior. Este procedimento permite o calculo
de centenas de calculos de separadores simples em um tempo infinitamente inferior ao
gasto pelo emprego de simuladores comerciais, onde a elaboragdo dos arquivos
contendo as composi¢Oes das correntes de entrada e saida e a execucgfio do programa
consomem um tempo consideravel. Esta foi uma das motivagdes para o

desenvolvimento do software.
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- == Phane da diagonal

-  Pianoc da diagonal

#  Linba de inversio

— — Plane da dlagonat

Figura §: Suoperficies de equilibrio para o sistema n-hexano(l)/n-heptano(2)/n-
octano(3) (sistema ideal, tipico da Destilagdo Convencional)
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— = Plang da diagenat

Y1

—— - Mano da dagonat

@ Linha de inverséo

v Plang da dingonal

P 7
s
P < F s
- / :1
- / f
-~ / /f' H
- LT

Figura 6: Superficies de equilibrio para o sistema etanol(1)/agua(2)/etilenoglicol(3)
(sistema ndo ideal, tipico da Destilagdo Extrativa)
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e e Plane da diagonal

e Planie da diagonal

& Linha de inversio

—= - Plano da diagonal

Figura 7: Superficies de equilibrioc para o sistema etanol(1)/benzeno(2)/agua(3)
(sistema ndo ideal, tipico da Destilagdo Azeotrdpica)
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Como pode ser observado, a superficie de equilibrio ¢ corretamente calculada
com 0s pontos gerados pela modelagem e sistematica de calculo desenvolvidos neste
trabatho. Este fato é muito importante, uma vez que muitos pontos S0 NEcessarios
para a geragdo da superficie, nas mais variadas regides de concentragdo (das
infinitamente diluidas até as altamente concentradas). Todos os pontos foram
calculados sem qualquer problema de convergéncia ou valores erréneos de equilibrio,

o que pode ser evidenciado pelo formato das superficies de equilibrio.

11.7 CONCLUSAQ

Analisando-se os resultados obtidos, pode-se afirmar que a metodologia de
calculo e o programa elaborado reproduziram bem os resultados da literatura, sendo
que, em todos os calculos efetuados, ndo houve a necessidade do fornecimento de
estimativas iniciais para as varidveis de célculo e do conhecimento prévio do nimero e

tipo de fases presentes no respectivo sistema.

O emprego do célculo de ponto de bolha multifisico para a obtengdo das
estimativas das composigdes e fator de separagio das fases liquidas constitue uma das
inovagdes presentes no rtespectivo trabatho, facilitando significativamente a
convergéncia e diminuindo o respectivo tempo de processamento. O emprego do
método da Bissecgdo aliado ao método de Newton-Raphson reduziu
consideravelmente as instabilidades numéricas presentes no processo de célculo,
principalmente no caso do equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLYV), propiciando a
convergéncia mesmo em casos proximos a fronteira de mudanga de fases, onde os
valores dos fatores de separacfio liquido-vapor ¢ liquido-liguido sfio préximos da
unidade. Este procedimento também representou uma das grandes inovagdes
apresentadas no respectivo trabalho, sendo inédito na literatura até o presente
momento. Vale salientar que este nivel de precisdo ndo ¢ atingido nem mesmo pelo

simulador comercial de processos Hysim [5] que, em regides proximas as fronteiras de
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mudanga de fases, trunca os valores dos fatores de separagdo, prejudicando

sensivelmente a precisdo do célculo.

As diferencas encontradas provavelmente estdo relacionadas com a precisdo
numérica obtida nos calculos efetuados pelo programa elaborado e nos valores da

literatura.

A aphlicagio do algoritmo elaborado de calculo de separador simples trifasico as
superficies de equilibrio representou um grande avango com relagdo ao tempo gasto
para a construgdo das mesmas, aumentando, por conseguinte, seu potencial de
aplicagdo para a caracterizagdo termodindmica de sistemas, valendo salientar também

que tal procedimento € inédito na literatura até o presente momento.
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HI. METODOLOGIA PARA C{:&LCULO DE AZE(;)TROPOS
MULTICOMPONENTES HOMOGENEOS E HETEROGENEOS

IIL.1 INTRODUCAQ

A ocorréncia da azeotropia em uma dada mistura restringe o grau de
separabilidade dos seus respectivos componentes através do processo de destilagdo,
sendo este wm problema de consideravel interesse para o engenheiro quimico. A
capacidade de prever quando uma certa mistura formard um azebtropo ¢ uma
ferramenta valiosa para os processos de separagdo. A habilidade de se prever
mudangas nas composigdes das fases de um azeodtropo devido as alteragdes de pressio
e temperatura ¢ importante em aplicagdes de modificagdes de processo. Finalmente,
como um azedtropo ¢ uma importante caracteristica em um diagrama de fases, uma
metodologia robusta de se localizar o mesmo proporciona um importante instrumento

na caracterizagdo termodinamica de misturas multicomponentes.

Algumas misturas industrialmente importantes possuem azedtropo. O
conhecimento de tal propriedade € particularmente 1mportante na selegdo dos
esquemas de separagdio adequados para tais misturas. Para a destilagdo azeotropica,
esta propriedade permite a escolha adequada de solventes, principalmente no caso de
sistemas pouco conhecidos, satisfazendo a exigéncia de formagio de azedtropo

heterogéneo no topo da coluna azeotropica.

O presente capitulo apresenta uma metodologia eficiente de calculo de
azeotropos homogéneos e heterogéneos para sistemas multicomponentes em pressdo

previamente definida, possuindo duas partes basicas:

¢ procedimento de geragdo de estimativas do ponto de azeotropia;

o resolugdo de funclio objetivo desenvolvida com a respectiva obtencfo das

composigoes das fases ¢ temperatura do azedtropo.
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IIL.2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Existem poucos trabalhos na liferatura com  algoritmos especificamente
desenvolvidos para o calculo de pontos de azeotropia, sendo que a maioria deles esta
concentrada no estudo de azedtropos homogéneos, onde a igualdade das composigdes

das fases vapor e liquida simplifica consideravelmente o problema.

Teja e Rowhlinson [27] apresentam um algoritmo de cdlculo de azeodtropos
homogéneos de misturas bindrias sob condigdes isotérmicas, usando um modelo
baseado em wuma equagido de estado. Sua abordagem consiste na variagdo das
composi¢des e quantidades das fases até que as condigdes termodinimicas sejam

satisfeitas.

Aristovich e Stepanova [28] elaboraram um algoritmo de calculo de azedtropos
homogéneos em sistemas ternarios, baseado na minimizacdo de uma fungo
envolvendo a volatilidade relativa, sendo esta calculada pela aplicagdo do modelo de
Wilson com constantes bindrias obtidas de condigOes 1sotérmicas. O erro médio

cometido na predigéo fo1 de 2%, aproximadamente.

Wang ¢ Whiting [29] usaram uma equacgfio de estado para a determinacéo de
azedtropos homogéneos sob condigdes isotérmicas ou isobaricas para misturas

binarias.

Fidkowski et. al. [30] elaboraram um método de determinagfio de azedtropos

homogéneos baseado na aplicagfo de técnicas homotopicas e comprimento de arco.

Chapman e Goodwin [31] apresentam um algoritmo de calculo de azedtropos
homogéneos ¢ heterogéneos em condigGes isobaricas para sistemas multicomponentes

¢ multifasicos. Inicialmente, tenta-se obter a solugdo para azedtropos homogéneos;
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caso a fase liquida encontrada seja instiavel, inicia-se a busca para azeotropos
heterogéneos. A instabilidade da fase liquida encontrada no primeiro estagio ndo
garante, segundo os autores, a existéncia de azedtropo heterogéneo no segundo estagio.
A finalidade da primeira etapa de calculo consiste na geragio de estimativas para a
segunda etapa, quando esta existe. Os autores empregaram os modelos UNIQUAC,
NRTL e equagdes cabicas de estado em varios casos exemplos; contudo, ndo foram

apresentados resultados na forma tabular, apenas grafica.

Pham e Doherty [6] desenvolveram uma metodologia simplificada de calculo do
equilibrio liquido-liquido-vapor aplicada a sistemas com a limitagdo do namero
maximo das fases liquidas em equilibrio igual a dois. Os autores, empregando esta
metodologia para célculo das varidveis do equilibrio, desenvolveram uma fungéo
objetivo para calculo de azedtropos heterogéneos em condigdes isobaricas, baseada na
colinearidade das composigdes das fases liquidas e vapor no ponto de azeétropo. Os
autores empregaram os modelos NRTL, Margules e Solucfo Regular para a descricio
termodindmica das fases liquidas, sendo que esta metodeologia foi aplicada a uma série
de sistemas, como etanol/benzeno/agua, benzeno/isopropanol/dgua e metanol/benzeno/

n-heptano.

Keil et alli [7] desenvolveram uma metodologia de célculo de azedtropos
heterogéneos baseada na construgdo de linhas de destilagio em um diagrama
triangular calculadas para uma coluna de retificag@o operando em condigOes de refluxo
total. Os azedtropos binarios correspondem aos pontos de partida das linhas de
destilagfio calculadas nas fronteiras dos respectivos sistemas binarios, sendo que o
ponto de azeotropia heterogéneo, no caso de sistemas terndrios, representa o encontro
de todas as linhas de destila¢@o calculadas. Os autores empregaram os modelos NRTL
e Wilson na descrigdo termodindmica das fases liquidas, sendo que o método

desenvolvido foi aplicado ao sistema etanol/ciclohexano/agua.
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Eckert e Kubicek [8] generalizaram a metodologia desenvolvida por Fidkowski
et. alli [30] aplicando-a a sistemas heterogéneos, onde multiplas fases liquidas podem
coexistir em equilibrio. Os autores aplicaram a metodologia desenvolvida ao sistemas
etanol/ciclohexano/agua/benzeno e etanol/ciclohexano/agua a 1,013 bar, sendo que as
fases liquidas foram descritas termodinamicamente por meio do modelo NRTL, cujos
parametros binarios de interagdo (equilibrio liquido-vapor) foram retirados de
Gmehling et alli [32]. A equagiio de Antoine foi empregada para o calculo da pressio
de vapor, sendo suas respectivas constantes retiradas de Prausnitz et alli [25]. A fase

vapor foi considerada ideal.

II1.3 CALCULO DE PONTOS DE AZEOTROPIA

Os diferentes tipos de comportamento de fase que ocorrem em sistemas liquido-
vapor binarios podem ser conhecidos empregando uma quantidade conhecida como
volatilidade relativa. A volatilidade relativa do componente 1 em relagdo ao

componente j € convencionalmente definida como:

K. WX, _
ay === :f(T,P,X,Y] (36)
Kj- XY

onde X e Ycorrespondem aos vetores de composicdes das fases liquida e vapor,

respectivamente.

Para um sistema binario, X, = 1 - x; e yo = 1 - yy, sendo o componente 1 0 de menor
ponto de ebuligio (mais volatil) ou maior pressdo de vapor. Substituindo-se na equagio

(36) tem-se:
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1-x
o = 2025) (37)
x;(l '"yi)
que, resolvida para y,, origina:
Uy, X
o e 38
¢ 1 +(oa;2 - I)xl (38)

O tipo de comportamento de fase exibido sera determinado pela variagdo da
volatilidade relativa com a composi¢do. Se oy, varia grandemente com a composicdo, ¢
possivel que se tenha valores maiores que a umidade em algumas concentragdes, ¢
menores que a unidade em outras concentragdes. Sendo ¢, continua em composigio,
quando « for igual a unidade, a equacfo (38) fornece y; = x;, sendo que a temperatura,

pressiio ¢ composicdo em que isto ocotre, caracterizam o estado de azeotropia.

Quando «;; > 1 a baixas concentragdes e o < 1 a altas concentragdes, o

azedtropo sera caracterizado como de ponto de ebulicdo minimo, ou seja, a uma dada

pressdo, a temperatura de ebuligio do azedtropo € menor do que a temperatura de
ebulicdo de cada um dos componentes puros. A curva pressdo-composigio exibe um
maximo e a curva temperatura-composigdo exibe um minimo, ambos a composicio
azeotropica. Tais sistemas azeotropicos frequentemente ocorrem quando os dois
componentes ndo sdo similares funcionalmente e os pontos de ebulicdo sdo
grandemente diferentes, em torno de 25°C, aproximadamente. Um exemplo tipico € o
sistema etanol/dgua. Uma caracteristica importante desses sistemas ¢ a impossibilidade
da obtengdo, por destilagio convencional sucessiva, dos componentes puros, a uma

dada pressdo ou temperatura.

Quando o> < 1 a baixas concentragdes e o> > 1 a altas concentragdes, ocorre

um azedtropo de ponto de ebulicdo maximo. Neste caso, o grafico isobarico exibe um
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minimo ¢ o grafico isotérmico exibe um maximo. Este tipo de azedtropo € menos

comum do que o anterior € um exemplo tipico € o sistema acetona/cloroférmio.

Um sistema com potencial de formagéo de azedtropo de baixo ponto de
ebuli¢io pode consistir de dois componentes que ndo sdo completamente misciveis na
fase liquida. Neste caso, para um sistema binario, tem-se um maximo de solubilidade
do componente 1 no componente 2 denominado x; € um maximo de solubilidade do
componente 2 no componente 1, denominado 1 - x;”. Quando uma mistura liquida
possuir composi¢do total entre X, e x,’, ela se separard em duas fases, com composi¢io
Xs € X5, respectivamente. Para este sistema, um vapor com a composi¢io azeotrépica
formara, quando condensado, duas fases liquidas com fragdes molares x, e x¢,
caracterizando o azedtropo heterogéneo. O sistema butanol/agua constitui um exemplo

desta categoria de azedtropo.

Em casos de sistemas bindrios, pode-se prever a existéncia ou ndo de um

azedtropo para uma dada mistura. Sendo o uma fungdo continua, tem-se:

o vap
_rh
12 x =4 - Pvap
4
pro (39)
— 1
1212, =3 - w© vap
AV

caso um dos valores acima for menor que a unidade e o outro maior que a unidade,
entdo um azeodtropo existe, pois o, ¢ uma fungdo continua de x; , devendo passar na

unidade em alguma composi¢io intermediaria (no caso, a composi¢ao azeotropica).

Segundo Walas [33], um critério adequado para a determinacio de azedtropos

para misturas multicomponentes, quando a correlagdo para o coeficiente de atividade ¢
conhecida, ¢ dado por:
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P
i=i

a, -1 = zero (40)

O teorema de Gibbs-Konovalov (Malesinski [34] e Maciel{2]) estabelece que,
para sistemas multicomponentes, as seguintes condigdes precisam ser satisfeitas no

ponto azeotropico:

7 ~ AZEOTROPO

P
—_ = (
\ &_} / T,xi
e AZEOTROPO
r ={
\@’ i/ T.yi
a7 AZEOTROPO
= =0 (41)
NIy JXj
/ AZEOTROPO
L =0
@}J .y
‘xz = yi

parai= 1,2,...Cej= 12,..,C. Qualquer uma das condigdes acima, quando satisfeitas,

caracterizam o estado azeotropico.

Os trabalhos publicados na literatura, referentes ao calculo de azedtropos se
referem, em sua grande maioria, a aplicagdo das condi¢des envolvendo as derivadas
parciais. Este € o motivo pelo qual ainda nfo existe método robusto para o calculo de
azedtropos multicomponentes heterogéneos. Existem problemas de instabilidade

numérica e localizagfo de maximos ¢ minimos locais, ao invés de globais.
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O método desenvolvido neste trabalho de tese, inédito na literatura publicada,

esta baseado na igualdade das fragSes molares de todos os componentes nas fases
liquida e vapor ¢ na aplicagdo do método RQP[35] (Recursive Equality Quadratic
Programming) para a minimizagdo da fungdo objetivo abaixo desenvolvida, conforme
equacdo (42). O método de Newton-Raphson foi empregado no refino da solugio

encontrada, até que a precisio definida no inicio dos calculos (g = 1x10°) seja obtida.

C-1l1. ., _
Fobj EZizl X = Vi ﬂTbolha - Torvalhoi 42)

Restrigdes:
.-
Z;‘al'xi - 1

i (43)
Zz‘il yi = 1

A fungdo objetivo empregada originou-se, em um primeirc momento, da
abordagem de calculo adotada, ou seja, obrigatoriedade da igualdade das composigdes
das fases liquida ¢ vapor no ponto de azedtropo, sendo que o acréscimo do termo da
diferenca entre as temperaturas de orvalho e bolha contribuiu significativamente para a
minimizac¢do de ocorréncias de instabilidades numéricas ¢ problemas de convergéncia

durante o procedimento de célculo.

Objetivando-se a eliminagdo da influéncia do tipo de modelo termodindmico
adotado sobre a convergéncia e precisdo dos resultados, foram empregados os mesmos
modelos e pardmetros citados pela literatura nos respectivos casos em estudo, tanto

para a fase liquida como para a fase vapor.
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HI1.4 ASPECTOS DO PROGRAMA DESENVOLVIDO

O programa elaborado € aplicavel a sistemas multicomponentes, determinando
azeotropos homogéneos e heterogéneos a pressio fixada no inicio do procedimento de
calculo. A metodologia ¢ totalmente independente do fornecimento de estimativas
iniciais, com © respectivo emprego do ponto de bolha multifasico na busca da regido
onde se encontra o azeotropo; esta peculiaridade do método ¢ de extrema importancia,
principalmente nos casos de sistemas com poucos dados experimentais, onde nio se

conhece, com exatiddo, a regido de ocorréncia do azedtropo.

Inicialmente, a possibilidade de existéncia de azedtropos binarios é estudada e,
posteriormente, inicia-se a busca para azedtropos ternarios. O emprego do método de
Newton-Raphson permite o refino da solugdo proveniente da rotina de minimizagéo,
minimizando  consideravelmente as instabilidades numéricas presentes no

procedimento de célculo.

Abaixo seguem 0s passos executados pelo programa elaborado (ver figura 8):

I. Aphicagdo do célculo do ponto de bolha multifasico aliado a equagdo (42) para a

obtencfio das estimativas para o azedtropo binanio;

1I. Emprego do teste para azeoOtropos binarios (equagdo 39); caso negativo, inicia-se 0
item III referente ao calculo de azeotropos ternarios; caso positivo, aplica-se a rotina
de minimizagdo RQP {35] associada ao método de Newton-Raphson para a

obtengdio da temperatura e composigdes azeotropicas;

1II. Aplicagdo do célculo do ponto de bolha multifasico aliado a equagdo (42) para a

obtengdo das estimativas para o azedtropo ternario;
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IV. Emprego da rotina de minimizacdo RQP [35] associada ao método de Newton-

Raphson para a obtengdo da temperatura e composigdes azeotropicas.
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I11.5 RESULTADOS OBTIDOS

A metodologia desenvolvida foi validada por meio de uma série de calculos de
azedtropos homogéneos e heterogéneos de sistemas reportados pela literatura, sendo
comparados os resultados obtidos e os citados pela literatura com dados experimentais

extraidos de Horsley [9].

As tabelas 4, 5, 6, e 7 apresentam aplicagdes do programa desenvolvido para
sistemas que possuem comportamento azeotropico. Os desvios médios apresentados

foram obtidos pela aplicagdo da seguinte férmula:

C xf dlculade _ fop erimental Tmlculada . Texp erimental '
¥ 4|l az
. exp erimental exp erimental i
= X Taz
Desvio(%) = P x 100 (44)
..E..

onde a variavel x corresponde a composicio do ponto de azedtropo ¢ Ty, € a

temperatura respectiva.

O desempenho da metodologia de calculo foi avaliado micialmente por meio do
calculo dos azedtropos binarios e ternarios para o sistema etanol/benzeno/agua a 1 atm.
O modelo NRTL foi empregado para a fase liquida, sendo que a fase vapor foi
considerada ideal por questdo de comparagio (nada impede a utilizagdo de modelos de
coeficientes de fugacidade para a fase vapor). Os pardmetros do modelo da fase liquida
foram retirados de Pham e Doherty [6]. Os resultados obtidos estdo dispostos na tabela
4, sendo os mesmos comparados com os dados experimentais (extraidos de Horsley
[9]) e os resultados obtidos por Pham e Doherty [6]. Houve uma excelente
concordancia entre os resultados obtidos e os reportados pela literatura; com relagio ao

azeOtropo terndrio, os valores obtidos pelo programa e os reportados pela literatura,
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embora proximos, apresentam um erro médio de 9% com relagdo aos valores

experimentais.

Os azedtropos bindrios e ternarios a 1 atm para o sistema etanol/ciclohexano/
agua foram também obtidos pelo programa desenvolvido, sendo os resultados
dispostos na tabela 5. O modelo NRTL foi empregado para a fase liquida, sendo que a
fase vapor foi considerada 1deal. Os pardmetros empregados no modelo da fase liquida
foram extraidos de Keil et alli [7]. A concordincia entre os resultados obtidos e os
reportados pela literatura é muito boa; a influéncia da fonte dos pardmetros do modelo
empregado para a fase liquida € nitida: os resultados obtidos para o azedtropo etanol-
agua empregando-se os pardmetros de Pham e Doherty [6] (vide tabela 4) foram muito
superiores aos obtidos pela aplicag@io dos pardmetros extraidos de Keil et alli [7] (vide
tabela 5).

As tabelas 6 e 7 apresentam os resultados para o azedtropo ternario do sistema
etanol-ciclohexano-agua 4 1 atm, sendo que o modelo NRTL foi empregado para a
fase liquida e a fase vapor foi considerada ideal. Os pardmetros de interagdo do modelo
NRTL foram extraidos de Gmehling et alli [32]. Houve uma excelente concordincia
entre os resultados obtidos e os reportados pela literatura, principalmente no tocante as

composigdes molares das fases liquidas individuais ¢ temperatura do azedtropo.
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Tabela 4: Dados azeotropicos para o sistema Etanol-Benzeno-Agua a 1,013 bar. O modelo NRTL foi empregado para a fase quuidg; a fase
vapor foi considerada ideal. Os desvios abaixo referem-se & comparagdo dos dados calculados (Desvioi(%)) e reportados pela literatura
(Desvioy(%)) com os respectivos dados experimentais.

Valores preditos

Dados de Pham e Doherty [6]

Dados Exp. (Horsley [9])

Desvios relativos (%)

Sistema %1 X X3 ToAK) Xy X X; T AK} X X X3 T (K)  Desvio Desvio,
Etanol (1) 04506  0,5493 - 34148 04487 0,5513 - 34134 04393 0,5607 - 341,15 1.6 1,3
Benzeno (2)
Etanol (1) 0,9001 - 0,0999 351,24 (,8938 - 0,1062 331,16 0,9637 - 00963 351,32 1.4 3.8
Agua {}
Benzeno (2) - 0,7007 02992 342,51 - 06998 03002 342,29 - 0,7044 02956 342.40 0,6 0,7
Agua (3)
Etanol (1)
Benzeno (2)  0,2722 00,5224 0,2054 33743 0,2738  0,5217 0,2045 337,26 0,2282  (,5387 0,2331 338,01 8,6 89
Agua (3

Tabela 5: Dados azeotrépicos para o sistema Etanol-Ciclohexano-Agua a 0,99 bar. O modelo NRTL foi empregado para a fase liquida; a fase
vapor foi considerada ideal. Os desvios abaixo referem-se 4 comparagdio dos dados calculados (Desvio (%)) e reportados pela literatura
{Desvios(%)) com os respectivos dados experimentais.

Valores preditos

Dados de Keil et. alli, {7]

Dados Exp. (Horsley [9]D

Desvios relativos (%)

Sistema 3 X X3 Tal IS} X X3 X3 T {K) Xy X3 X TaukK) Desvio; Desvio,
Etanol (1) 0,4489  0,5510 - 337,74 04475 (5525 - - 0,4542  0,5458 - - 1,1 1.4
Ciclohex.(2)
Etanol (1) 08743 - 0,1256 350,78  0,8707 - 0,1293 - 0,9037 - 0,0963 351,32 16,8 19,0
Agua (3)
Ciclohex. (2) - 06,7012 02987 342,16 - 0,7021  0,2979 - - 0,7002 02998 - 0.3 0,5
Agua (3)
Etanol (1)
Ciclohex.(2) 03078 0,5295 01626 33541 03271 05223 0,1506 - 0,3180  0,5020  0,1800 - 6,1 7.8

A&‘ua (3)




Tabela 6: Dados azeotropicos para o sistema Etanol-Ciclohexano-Agua 4 1,013 bar. O modelo NRTL foi empregado para a fase liquida; a
fase vapor foi considerada ideal. Os desvios abaixo referem-se a comparagdo dos dados calculados (Desvio(%)) e reportados pela literatura
(Desviox(%)) com os respectivos dados experimentais.

Valores preditos Dados de Eckert e Kubicek {8] Dados Exp. (Horsley [9)) Desvios relativos (%)
Sistema Xy X X3 T.(K) Xg X3 X3 T,.(K) Xy X X3 T.{K)  Desvio Desvio,
Etanol (1) a -
Cis:iohex. {2) 03268 05226 10,1506 3352 0,3167 0.5265 01568 3356 03180 0,5020 0,1800 - 7.7 6,1
Ag,ua (3)

Tabela 7 : Comparagdo das composi¢des das fases orghnica € aquosa para o sistema etanol(1)/ciclohexano(2)/agua(3) a 1,013 bar preditos
pelo programa e os citados por Eckert e Kubicek [8]

Fonte Fase Liguida 1 Fase Liquida 2
Xy Xz X3 Xi 5] X3
Valores preditos 0,6160 0,0530 0,3310 0,0906 0,9062 0.,0032

Eckert ¢ Kubicek [8] 0.5994 (0,0532 0,3474 0,0880 0,9092 0,0028
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1.6 CONCLUSOES

O conhecimento das caracteristicas termodindmicas dos pontos de azeotropia
em uma mistura multicomponente € importante para os estudos tedricos de
comportamento de fases ¢ no projeto de sistemas de separagio via destilagio. A
presenca de azeltropos em misturas multicomponentes torna complexo o

seqilenciamento de operagdes de separagdo para a obtengdo de produtos desejados.

A metodologia desenvolvida para a formulagdo da fungéio objetivo e o método
numérico aplicado permitem o célculo de azedtropos homogéneos e heterogéneos para
sistemas multicomponentes, sendo totalmente independente do fornecimento de
estimativas para o ponto de azedtropo, gragas a presenga de um procedimento eficiente
de localizacgdo da regido circunvizinha ao azedtropo, baseada no emprego de calculos
de ponto de bolha multifasicos. Este procedimento ¢ de suma importincia no caso da
localizagio de azeotropos multicomponentes heterogéneos, caracterizados pela
ocorréncia de trés ou mais fases em equilibrio. A eficiéncia da rotina de localizagdo do
ponto de azeotropia aliada ao emprego do método de Newton-Raphson, para refino da
solugdo e eliminagdo das instabilidades numéricas pertinentes ao procedimento de
calculo, contribuiu significativamente para a robustez ¢ o sucesso do método de

minimiza¢&o empregado.

Os resultados obtidos mostraram que o programa desenvolvido reproduziu com
fidelidade os valores reportados pela literatura, valendo salientar que esta comparagdo
s0 possui coeréncia quando os mesmos modelos e respectivos parametros sdo
empregados conjuntamente. A mfluéncia da qualidade dos pardmetros empregados nos
modelos dos coeficientes de atividade da fase liquida ¢ evidente. As condigbes em que
os experimentos foram feitos, e dai, a confiabilidade dos dados experimentais, também
devem ser levadas em conta. Os maiores erros cometidos estdo relacionados aos

valores de composigio da fase liquida global, sendo que os valores de temperatura
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obtidos para o ponto de azedtropo estio muito proximos dos obtidos

experimentalmente.

A metodologia apresentada pode também ser empregada para testar a qualidade

e coeréncia de modelos termodindmicos de equilibrio liquido-liquido-vapor.
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IV. MODELAGEM E SIMULACAQ _DE COLUNAS DE
DESTILACAO AZEOTROPICA NO ESTADO ESTACIONARIO

IV.1 INTRODUCAO

Qualquer planta quimica possui unidades de separagéio para recuperar, separar
ou obter alta pureza de produtos, sub-produtos ou matéria prima nfo reagida. Embora
muitos processos de separagdo estdo sendo desenvolvidos nos dias de hoje, a
destilagio domina todo o espectro do mundo dos processos de separacgdo,
especialmente por sua capacidade de separar misturas ndo ideais e grandes quantidades

de matérias primas.

A destilag@io azeotropica € um processo de separacdo aplicado as substincias
com pontos de ebuligdo proximos ou formadoras de azedtropos. Durante este processo,
as volatilidades relativas entre os componentes a serem separados sdo aumentadas pela
adicdo de um terceiro componente, conhecido como solvente. Normalmente, o
solvente é alimentado no topo da coluna, formando um azedtropo de baixo ponto de
ebuligdo com um dos componentes a serem separados, se o azedtropo original da
mistura for de minmimo ponto de ebulicdo. Vapor com a composigio azeotrépica €
condensado e, para sistemas heterogéneos, formam-se duas fases liquidas, que se

estabelecem na operagfo seguinte, no acumulador ou separador de fases liquidas.

Um exemplo classico de destilagdo azeotropica é o da separacido do etanol da
agua pela aplicagdo de benzeno. Em uma configuragdo tipica, um ou mais
equipamentos concentram ¢ alcool diluido para niveis de composigdo préximos ao do
azedtropo agua-etanol, entrando a mistura na coluna azeotropica propriamente dita.
Obtém-se etanol de alta pureza no fundo da coluna azeotrépica, sendo que agua a
elevada pureza ¢ obtida no fundo da coluna de recuperagido. O vapor do topo da coluna
de recuperagio, contendo agua, etanol ¢ uma pequena quantidade de solvente é

condensado e retornado para o decantador. A corrente de reposicdo de solvente

UNICAMP
DPQ/LDPS



53 Destitaciio Azeotrépica

simplesmente repde perdas (minimas, da ordem de ppm) ocorridas nas colunas

azeotropica ¢ de recuperagio.

Para que qualquer processo de separagdo apresente niveis aceitaveis de
eficiéncias operacional e econdmica é fundamental a presenga de estratégias de
controle que, aliadas a modelos realisticos, possibilitam condigdes operacionais
otimizadas. A modelagem e simulagio de colunas de destilagio azeotrdpica no estado
estacionario se constitue etapa importante para o desenvolvimento de modelo dinamico
do processo, elemento indispensdvel para a aplicagdo de estratégias de controle

posteriormente.

Este capitulo apresenta um algoritmo de calculo de coluna de destilagdo

azeotropica no estado estaciondrio, cujo procedimento € dividido em duas etapas:

» metodologia de obtengdo de estimativas dos perfis de temperatura e composigfo e
nitmero ¢ tipo de fases nos estagios da coluna, por meto de aplicacdo do simulador
comercial de processos PRO/II [10];

e resolugdo das equagbes MESH pertencentes ao modelo da coluna por meio do
método de Newton-Raphson de convergéncia global, seguindo a abordagem de

resolugio simultdnea.

IV.2 REVISAQO BIBLIOGRAFICA

Os primeiros trabalhos relacionados 4 simulagfo de colunas de destilagdo
multicomponente sdo os reportados por Thiele ¢ Geddes [36] ¢ Lewis e Mathenson
[37], onde os calculos eram efetuados analiticamente prato a prato, partindo-se do topo
em dire¢io ao fundo da coluna ou vice-versa; para o sucesso destes algoritmos sio
necessarias estimativas inicials razoaveis dos perfis de temperatura ¢ composigdo ao

fongo da coluna.
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O trabalho reportado por Naphtali e Sandholm [11] representou um marco na
simulagdo de colunas de destilacdo multicomponente, principalmente em termos das
vantagens praticas conseguidas. As equagtes de conservagfo de massa e energia e as
de equilibrio foram linearizadas e agrupadas por estagio; a série resultante de equagdes
originou uma estrutura matricial tridiagonal resolvida pela aplicaco do método de
Newton-Raphson, com convergéncia quadratica. O emprego de eficiéncias de
Murphree de maneira rigorosa, o tratamento correto dado as misturas nfo-ideais, o
grande namero de especificagdes permitidas s#o algumas das vantagens reportadas
pela literatura. O trabalho de Greenstadt e Bard [38] apresenta também algoritmo de

resolucgio simultdnea para as equagdes MESH.

A técnica de resolugio por etapas, com o agrupamento das equagdes do modelo
em subsisternas de equagdes e posterior solugfio sequencial surgiu paralelamente aos
métodos de resolucfio simultdnea anteriormente reportados. Os trabathos de Boston e

Sullivan [39] e Wang e Henke [40] ilustram esta vertente de calculo.

Um dos primeiros trabathos envolvendo algoritmos de calculo trifasico para
colunas de destilagdo foi o de Block ¢ Hegner [41] durante a década de 70. Os autores
realizaram uma extensdo do método de modelagem de colunas de destilagdo bifasicas
ao caso trifasico (duas fases liquidas e uma fase vapor em cada estagio), empregando a
fase liquida global nas equagdes de balango e assumindo eficiéncias de Murphree
iguais a 100% em cada estagio, sendo empregado o método de Newton-Raphson para a
resolugdo das mesmas. As estimativas para as composicdes das fases lignidas em cada
prato foram obtidas pela aplicacdo de “flash” liquido-liquido em cada estagio; as
estimativas para as composi¢des da fase vapor e o perfil de temperatura em cada
estagio foram obtidas do emprego de calculos de pontos de bolha por estagio.
Infelizmente, os autores ndo discutem peculiaridades do processo de convergéncia do
algoritmo elaborado. Resultados para a destilagdo do sistema propanol/butanol/agua

foram apresentados.
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Ross e Seider [42] apresentam um algoritmo de calculo para colunas de
destilagdo trifasicas baseado no emprego dos modelos aproximados de Boston e
Sullivan {39] para calculo das razdes de equilibrio e entalpias. O algoritmo possui dois
“loops” de calculo: interno, para solugdo das equagbes MESH com o emprego de
modelos aproximados para estimativa das razdes de equilibrio, e externo, para o
calculo das composigdes das fases liquidas com o emprego de modelos rigorosos para
os coeficientes de atividade e do algoritmo de Gautam e Seider [43] para o calculo dos
fatores de separacdo de uma fase liquida em relagdo a outra. Os autores verificaram

que, para alguns sistemas, conforme a eficiéncia do prato é diminuida, ha um aumento

da tendéncia do aparecimento de uma segunda fase liquida no respectivo estagio
desvirtuando a hipdtese do equilibrio de fases neste ponto. Os resultados para o
sistema propanol-agua-butanol em uma coluna com doze estagios sio apresentados; 0s
autores empregaram ¢ modelo NRTL, omitindo a fonte da equagdes de pressdo de
vapor ¢ entalpia empregadas. Ndo foram utilizadas correntes laterais e o decantador no

topo da coluna.

Ferraris e Morbidelli [44] desenvolveram um algoritmo englobando trés
métodos de calculos de colunas de destilagdo trifasica: resolugdo simultinea, resolugio
por ctapas e método dos “flashes” sucessivos. Uma regifio trifasica foi definida
previamente no inicio do procedimento de calculo. Os calculos sfio iniciados pelo
método de resolugdo simultinea de Newton-Raphson que procede a avaliagdo, em cada
iteragfio, dos residuos das equagGes MESH de todos os estagios; se a soma de todos os
residuos em uma iteragdo aumentar em relagfo a iteragdo anterior, aciona-se o método
de resolugdo por etapas, até que ocorra uma redugfo do residuo em relagdo ao anterior;
retorna-se ao método de Newton-Raphsom até que o residuo obtido esteja dentro dos
valores de convergéncia adotados. O método dos “flashes” sucessivos é empregado no
final do procedimento de calculo para checagem do numero de fases encontrado por
estagio, sendo que, em caso de distor¢gdes em relaciio a regido trifasica arbitrada no

inicic do procedimento de célculo, retorna-se ao inicio do algoritmo. O algoritmo
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desenvolvido foi testado para o sistema agua/propanol/butanol, empregando-se

condi¢des de processo similares as reportadas por Block e Hegner [41].

Prokopakis ¢ Seider [45] desenvolveram um procedimento para obtengdo de
solugdes com alta pureza do componente de interesse no fundo da coluna de destilagdo
azeotropica. A metodologia apresentada estd baseada na aplicagfo do algoritmo de
Powell’s [46] para a minimizacfio de uma funcfo objetivo especialmente elaborada
visando a obtengdo de solugdes de elevada pureza aliada a resolugdo prato a prato das
equagdes MESH. O algoritmo desenvolvido foi aplicado ao sistema etanol/benzeno/
dgua, sendo a fase liquida modelada pela equagdio UNIQUAC. A existéncia de
multiplas solugdes para o sistema etanol-benzeno-agua foi venficada, comprovando-se

duas solugdes anteriormente referidas por Magnussen et alli. [47].

Pucci, Mikitenko e Asselineau [48] elaboraram um algoritmo de caiculo prato a
prato para colunas de destilagiio trifasicas, sendo a posigdo dos estagios trifisicos
determinada automaticamente, embora a area de calculo trifasico seja previamente
definida no inicio do procedimento de calculo. A fase liquida foi modelada segundo o
mdelo NRTL. Apds a geragdo de estimativas para os perfis de temperatura e
concentragdio, os autores empregaram um “flash™ isobdrico e isoentalpico em cada
estagio, baseando-se no tipo de fase anteriormente definido, acopladas ao método de
Newton-Raphson. O algoritmo desenvolvido foi aplicado ao sistema acetona/butanol/
agua, comparando-se os resultados obtidos por simulagdo com dados experimentais

obtidos pelos préprios autores.

Kovach e Seider [49] desenvolveram um algoritmo para simulacéo de colunas
de destilagdio trifasica acopladas a um separador de fases (decantador). O algoritmo
realiza uma extensdo do método de Naphtali ¢ Sandholm [11] ao caso trifasico pela
introdug@o de varidveis relacionadas a segunda fase liquida; o método homotopia-

continuo desenvolvido por Allgower ¢ Georg [50] € empregado para que se resolva o
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problema do equilibrio liquido-liquido e se evite o surgimento de multiplas solugdes.
Os autores realizam também um estudo sobre a influéncia da razdo de refluxo sobre o
aparecimento de uma segunda fase liquida nos pratos no interior da coluna. O
algoritmo desenvolvido foi aplicado aos sistemas etanol/benzeno/dgua com as
condigdes de processo estabelecidas por Magnussen et. ali. [47] e alcool sec-butilico
/éter sec-butilico/agua/metil-etil-cetona, comparando os resultados deste altimo com

dados experimentais.

Kingsley e Lucia [51] desenvolveram um algoritmo para calculo de destilagdo
trifasica heterogénea com as seguintes caracteristicas: inicializaglo e solu¢do do
algoritmo de célculo de destilagdo homogénea para a obtengdo de estimativas para os
perfis de temperatura e composigio para o caso heterogéneo, emprego de calculos de
equilibrio liquido-liquido sobre cada estagio homogéneo, emprego de céalculos de
“flash” trifasico sobre os estagios considerados potenciais sobre o ponto de vista de
ocorréncia de duas fases liguidas e uma fase vapor (detectados pelo passo anterior),
solugdo da coluna de destilagdo heterogénea. O modelo UNIQUAC foi empregado
para a descri¢do da fase liquida sendo que a fase vapor foi calculada segundo o modelo
Virial. O algonitmo desenvolvido foi aplicado aos sistemas propanol/butanol/agua
descrito por Block e Hegner [41}], agua/ciclohexano/2-propanol descrito por Ross e
Seider [42] e acetonitrila-dgua-acrilonitrila descrito por Ferraris € Morbidelli [44].

Cairns e Furzer [52,53,54] apresentaram um extenso trabalho em 1990 que pode
ser subdividido em trés partes: simulag8o de uma coluna de destilagio azeotrdpica
trifasica operando em refluxo total, sendo o algoritmo desenvolvido aplicado ao
processo de desidratagdo de etanol através do emprego de uma fragdo impura de
isooctano contendo onze componentes (solvente) com os resultados obtidos por
simulagdo comparados com dados experimentais; revisdo dos principais métodos de
calculo de colunas de destilagdo azeotrépica, com énfase nas dificuldades surgidas

pela introdugdc de uma segunda fase liquida na modelagem da coluna,
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desenvolvimento de um algoritmo para calculo de estabilidade de fase e separagio de
fases liquidas baseado na analise do plano tangente e elaboragio de um algoritmo para
simulagdo de colunas de destilagdo azeotrépica trifasica baseado na resolugio das
equagdes de balanco de massa e equilibrio (as equagdes de balango de energia ndo
foram levadas em conta); estudo da influéncia dos diferentes modelos termodinamicos
comumente empregados para a descrigio da fase liguida (NRTL, ASOG, ASOG
modificado, UNIQUAC, UNIFAC-ELV, UNIFAC-ELL e UNIFAC modificado) sobre
os resultados obtidos da simulag@o de colunas de destilagdo azeotrdpica trifasica. As
mudangas no numero de estigios tedricos requeridos para uma dada separagio
depende, segundo o trabalho apresentado, do modelo termodindmico escolhido para a
descricdo da fase liquida. Estudou-se a influéncia da razdo de refluxo, localizagdo do
prato de alimentagdo ¢ namero de estagios para a desidratacdio de etanol com 2,2,4-
trimetil-pentano, sendo abordado também o aparecimento de multiplas solugdes para

este sistema.

Bossen, Jorgensen e Gani [55] apresentam um estudo detalhado sobre a
simulagdo, projeto e andlise de colunas de destilagdo azeotropica. Inicialmente os
autores apresentam uma sistematica de identifagdo ¢ calculo de azeotropos binarios e
ternarios, homogéneos ¢ heterogéneos. Condi¢des para o aparecimento de multiplos

estados estacionarios sdo abordadas.

Bekiaris, Meski ¢ Morari [56] apresentam um estudo completo sobre a
ocorréncia de multiplos estados estacionarios na simulaciio de colunas de destilagio
azeotropicas  heterogéneas ternarias. Através da elaboracio de diagramas de
bifurcacdo empregando a vazdo de destilado como pardmetro, 0s autores
desenvolveram uma metodologia que, em casos de colunas operando a razdo de
refluxo infinito ¢ ndmero infinito de estagios, permite a predigdo de ocorréncia ou néo

de multiplos estados estacionarios.
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IV.3 MODELAGEM DE COLUNAS DE DESTILACAQ AZEOTROPICA

O algontmo desenvolvido é baseado no calculo das equagdes MESH para
colunas de destilagdo azeotrdpica contendo N estagios de separagio e C espécies

guimicas que ndo reagem. A figura 9 ilustra um estagio de equilibrio tipico:

Estagio i+1

L+,

h'i+1
Estagio i

Vi1,

Hi-1

Estagio i-1
Figura 9: Estagios de Equilibrio tipicos
Os processos fisicos que ocorrem no estigio 1 podem ser descritos pelas

equagdes abaixo, baseando-se em Naphtali e Sandholm [11]:

o Balancode Massa: M, =V,  +1, +L{ +f -V, -L -IL (45)

“i+1y il g

i=1,..,C =1, N

e Balance de Energia: £, = H, ;+ }%'{rit + hi{l +h g — H; — h,-[ - hilj (46)
1=1,..,N
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Relacies de Equilibrio:< K!

<
Relacio de soma das fracdes molares: { D x” =1

n K VL
o, =—=
LI'
II I I
/Y P KVidy
1,7 Lf]
i =
I?]

K7 = bl

I
(1 =1 )V;—L]Vz
i.J +
Viaa
Fi
(1 — 1 )V;'—-I,JVI
i,] +
Via
yi;f (47)
X
Yij
/4
X;
(48)

O modelo retine, portanto, 4N + 3NC equagdes com 6N + 4NC varidveis globais; para

que o sistema de equagdes possua solugfo Unica, o niimero de variaveis deve ser igual

ao namero de equagdes; dai, sdo necessarias 2N + NC especificagdes. Geralmente, as

variaveis conhecidas para uma coluna de destilacdo sdo: as caracteristicas da

alimentacdo (composi¢do molar da alimentagdo, temperatura e pressdo da alimentagéo,

posi¢do do prato da alimentacdo e as condi¢Ses energéticas da mesma) e a variago de

pressdo no interior da coluna. Para que se complemente o total de varidveis a serem

especificadas, deve-se fornecer duas especifiagdes, por exemplo: vazio molar no fundo

da coluna, fragdo molar do componente chave no fundo da coluna, cargas térmicas do
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condensador e refervedor, razdo de refluxo, etc. As variaveis a serem calculadas sdo as
temperaturas no interior da coluna, vazdes molares dos componentes nas fases liquidas

¢ vapor e composicdes das respectivas fases.

1V.4 ASPECTOS DO PROGRAMA DESENVOLVIDO

Empregou-se o método simultaneo de resolugdo das equagdes (45) a (48), sendo
o método de Newton-Raphson de convergéncia global utilizado. Com relagdo a

abordagem de resolugdo simultdnea adotada, t€m-se as seguintes obervagdes:

e O emprego de um algoritmo de resolugfio simultdnea para o caso trifasico exige o
conhecimento prévio do mumero de fases em equilibrio em cada estagio da coluna,
de modo que se possa definir as equacgdes representativas dos modelos trifasicos e
bifasicos nos respectivos estagios;

e Como o procedimento de calculo € iterativo e devido ao método de Newton-
Raphson empregado, sd0 necessarias estimativas iniciais dos perfis de composicio
e temperatura proximas da solugfo, para que a convergéncia quadratica do método

numérico possa surtir efeito.

O algoritmo, por conseguinte, possui duas partes basicas: inicial, vinculada &

geracdo de estimativas imiciais dos perfis das varidveis de interesse e identificacio do

numero_de fases em equilibrio em cada estagio, ¢ final, relacionada & aplicacio do

método numérico ao conjunto de equacdes MESH.

A identificagdo do niimero de fases em equilibrio em cada estagio da coluna e a
geracdo das estimativas dos perfis de temperatura ¢ composi¢io das fases vapor e
liquidas foram obtidas a partir do emprego do simulador PRO/I [10] aos sistemas

estudados. Este novo e importante procedimento estd relacionado a necessidade de

UNICAMP
DPQ/LDPS



64 Destilacfio Azeotrépica

utilizagdo de ferramentas disponiveis, de modo que a metodologia de calculo seja

facilitada.
O modelo desenvolvido foi validado pela aplicagdo do mesmo a separagdo do

azeotropo etanol/dgua por meio do ciclohexano, sendo os resultados obtidos

comparados com os fornecidos pelo simulador comercial PRO/II [10].

iV.5 RESULTADQOS OBTIDOS

A separacgdo do azeotropo binario etanol/agua por meio do benzeno em colunas
de destilagio azeotropica € um caso classico reportado na literatura de aplicagfio dos

varios modelos de colunas de destilagdo azeotropica desenvolvidos.

Atualmente existe a tendéncia de substitui¢do do benzeno no meio industrial
por compostos com danos menores a saiide da pessoa humana, dado a natureza
cancerigena do mesmo. Um dos compostos com maior potencial para este fim ¢ o
ciclohexano, principalmente por possuir caracteristicas fisico-quimicas semelhantes ao

benzeno e ser menos prejudicial a satde das pessoas.

O algoritmo desenvolvido foi aplicado ao sistema etanol(1)/ciclohexano(2)/
agua(3), sendo os resultados dispostos nas tabelas e graficos abaixo. A figura 10
apresenta um esquema geral da coluna simulada. A fase liquida foi descrita
termodinamicamente pelo modelo UNIQUAC, sendo os parmetros extraidos do
simulador PRO/IT [10]; a fase vapor foi considerada ideal. A eficiéncia de Murphree

foi considerada igual a unidade.

O sistema simulado ndo engloba o conjunto condensador-decantador, sendo
que as caracteristicas da corrente proveniente do decantador foram obtidas através do

emprego do simulador PRO/IL [10].
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A variavel especificada foi a vazio total da fase liquida no fundo da coluna;
esta variavel foi ajustada de acordo com o valor da pureza do etanol obtida, sendo que,
até um certo valor limite, valores menores da vazdo da fase liquida no fundo
contribuem para um incremento na pureza do produto de interesse. A alimentacgdo da
coluna azeotropica € constituida pela corrente com o binario etanol/agua a temperatura
azeotropica acrescida da corrente proveniente do topo da coluna de recuperagio,
sendo que esta configuracéo, desenvolvida em estudos de Maciel e Vasconcelos [57],

minimiza consideravelmente problemas de instabilidade numérica e convergéncia.
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— - Afimentagcdo
............. Reciclo

Vazdo molar : 219,0 mol/h

Composigdo molar :
Etanol = 0,8020

Ciclohexano = 0,0678 __

Agua = 0,1302
Temperatura : 343K
Presséao : 1,0 bar

49

48 il

42

Vazdo molar: 155,0 mol/i
Composicao molar :
Etanol = 0,1093
Ciclohexano = 0,8871
Agua = 0.0036
Temperatura : 313K
Pressdo : 1,0 bar

Vazido molar :
87,2 mol/h

Figura 10: Coluna de Destilagio Azeotropica simulada no presente trabalho
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Figura 11: Perfil de Vazdes das fases liquida global e vapor no interior da
coluna
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Figura 12: Perfil da fase vapor obtida no interior da coluna
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Figura 13: Perfil da fase liquida 1I obtida nos estigios trifasicos
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Figura 16: Perfil de Temperatura obtido no interior da coluna
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Tabela 8: Perfis de Vazio, Temperatura e Composicio global das fases liquda e vapor
para a coluna simulada envolvendo o sistema etanol(1)/ciclohexano(2)/ dgua(3)

Fase lquida global Fase Vapor
Estagio T(K) X Xz X3 Vazio V1 Y2 ¥3 Vazio

{mol/h) (mol/h)
1 351167 0.99902 0.000%8  0.00000 87200 0.99381  0.00619  0.00000 271.945
2 350.639 099508 0.00492  0.00000 359.145 096983 003017 0.00000 270.558
3 348512 097695 002305 0.00000 357758 0.87547 (12433 0.00000 269.853
4  343.076 0.90364 0.09436  0.00000 357.053  0.65920 0.34080 0.00000 282.270
5 338716 0.73940  0.26060  0.00000 369470 049777 0.50223  0.00000 298.012
6 338081 061123 038877 0.00000 385212 046761 053239  0.00000 301.220
7 338.045 058691  0.4130% (0.00000 388420 046540  0.53460 0.00000 301442
8 338038 0.58513 041487  0.00000 388.642 0.46526  0.53474 0.00000 301.451
9 338033 0.58302 041498 000000 388.651 0.46523 053477 000000 301.447
10 338.028 0.58500 041500 0.00000 388.647 046522  0.53478 0.00000 301.443
11 338.022 0.58499 041501 0.00000 388,643 0.46520  (0.53480 000000 301.439
12 338.017 058498 041502 000000 388.639 0.46519  0.53481 0.00000 301435
13 338011 0.58496  0.41503  0.00000 388633 046517  0.53483  0.00000 301.431
14 338006 0.58495 0.41503 0.00000 388631 046515 0.53485 0.00000 301427
153 338001 038494 0.41506 0.00000 388.627 046514  0.53486  0.00000 301423
16 337995 058493 041507 0.00000 388.623 046512  (.53488 0.00001 301.418
17 337990 058492 041508 0.00000 388618 046510 0.53489 000001 301414
18 337984 (.58490 041509 000001 388614 046508 0.53491  0.00002 301.409
19 337.979 (.38489 0.41510 0.00001 388.609 046505 0.53492 000003 301405
20 337973 0.58487 041511 0.00002 388605 046502 0.53494  0.00004 301.399
21 337.967 0.58485 041512 0.060003 388399 046497 053495  0.00007 301393
22 337961 058481 041513 000006 388593 046491  0.53497 000012 301385
23 337.954 058477 0.41314 000009 388585 046482 0.53498  0.00020 301373
24 337946 0.38470  0.41514 000016 388.575 046468 (.53498 000034 301.361
25 337936 058460 0.41514 000026 388561 046446  0.53498  0.00056 301.341
26 337923 058443 041514 000043 388541 046409 053498  0.00093 301.309
27 337906 038416 (041512 000072 388509 046350  0.53495 000135  301.260
28 337.880 0.538371 041509 000120 383460 046233  0.53490 (0.00257 301.182
29 337841 058298 041502 0.00199 388382 046094 053481 0.00425 301.056
30 337781 058179 041491 0.00329 388236 045833 0.53465  0.00699 300.836
31 337687 057985 0.41473 000342 388036 045417 0.53440 001143 300579
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Tabela 8: Perfis de Vazio, Temperatura ¢ Composigdo global das fases liquida e vapor
para a coluna simulada envolvendo o sistema etanol(1)/ciclohexano(2)/agua(3)
(continuacdo)

Fase liquida global Fase Vapor
Estigio T(K) X Xz X3 Vazie V1 2 V3 Vazdo
(mol/h) (mol/h)
32 337.561 0.57669 0.41445 000886 387.779 044884  0.53303 (0.01813  300.0%0

33 337.388 057271 041324 001405 387.290 0.44129 053120 0.02751 299.467
34 337174 056707 041163 0.02131 386.667 043165 052899 0.03936 298.761
33 336943 0.55984 040970 003047 385.961 042076 0.52609 0.05254 298.064
36 336,725 0.55164 040770 0.04065 385.264 041002 0352466 0.06531 297462
37 336.547 0.54355  0.40595 0.05051 384.662 0.40076  0.52313 0.67612 297003
38 33641 (53654 040462 0.05884 384.203 0.39364  0.52209  0.08427 296.683
39 336327 053115 040372 0.06513 383.883 0.38804 0.52146  0.08990 296,473
40 336.269 052736  0.40317 006947 383.673 0.38535 0.52108  0.09357 296342
41 336231 0.52487 040284 0.07229 383.542 {.38328 0.52087 0.09585 296.261
42 336206 052330 040265 007406 383.461 0.38200 0.52075 0.09724 302960
43 336340 0.158%  0.83550 0.00554 171.1680 037819 0.52487  0.09694 303.313
44 336428 015267 684214 0.00519 171.513 037570 032755 009675 3033546
45 336489 014839 0.84644  0.00497 171.746 0.37393  0.52945  (.09661 303.714
46 336.534 (14569 0.84949 0.00482 171914 0.37260  0.53089  0.09652 303838
47  336.564 014349  0.85179 000472 172038 0.37144 053194  0.09661 303.836
48 336475 0.14145 (0.85366 0.00488 172036 036774 0.33089  0.10137  286.791
49 336.464 0.14147 085365 0.0048%  0.000 0.36773 053090  0.10137 286.800
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Tabela 9. Valores de Temperatura e Composigiio para os estagios com duas fases
liquidas em equilibrio (Estagios com miscibilidade parcial)

Fase liquida I1 Fase Liguida 1
T

Estigio T(K) X" X " Vazio X X' X' Vazio

{moith) {mel/h)
32 337.561 0.539329 0.39749 (0.00922 368.287 G.26309  0.73490 0.00202 19.491

33 337388 061003 037463 001534 347.215 0.24935 074730  0.00285% 40.075
34 337174 062892 034652 002456 326177 023336 076271 (.00374 60491
35 336943 0.64721 031571 003708 307482 021749 077796  0.00455 78.477
36 336725 (.66218  0.28592 0.05190 292.508 0.20307 0.79176  0.00518 92736
37 336547 067234 626050 006696 281506 0.19152 080287 000561 103.156
38 336416 0.67876 024109 008016 273.958 0.18313 081100 0.00587 1106.244
39 336,327 068213 022751 0.09036  269.037  0.17747 0.81632  0.00602 114845
40 336.26% 0.08387 021860 0.09752 265942 0.17383  G.82607 0.00610 117.731
41 336.231 G.68477 021301  0.10223 264.042 0.17157 082228 0.00615 119.500
42 330206 (.68523 0.20958 0.10518 262.394 0.17019 082363 0060618 120566

Analisando-se os resultados dispostos nos graficos e tabelas pode-se afirmar
que houve uma excelente concordancia entre o programa desenvolvido e o simulador
comercial PRO/II [10]. Foi confirmada a constatagio da literatura (Naphtali e
Sandholm[11], Ferraris e Morbidelli [44] e Kingsley e Lucia [51]) sobre a necessidade
de se ter bons valores de estimativas iniciais dos perfis das varidveis de interesse, a
saber, temperatura e composi¢des molares das fases, de modo que o algoritmo possa
convergir para a solugiio fisicamente correta. O papel do simulador comercial PRO/II
[10] foi essencial neste sentido, favorecendo significativamente a resolugdo das

equagdes MESH pelo método de Newton-Raphson.

Os resultados ilustrados nas tabelas 8 e 9 satisfazem o objetivo do processo
industrial de obtengfio de etanol anidro, ou seja, gragas as especifica¢bes empregadas
(nimero de estagios, prato de alimentagdo, vazio de fundo, quantidade de ciclohexano

empregada) obteve-se uma pureza de 99,90% do produto de fundo.
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IV.6 CONCLUSAQ

A destilacdo azeotrépica permite a separagdo de musturas de
componentes com pontos de ebuligdo préximos ou formadores de azedtropos
possibilitando a obtengdo de compostos com elevado grau de pureza no fundo da

coluna.

O modelo desenvolvido simulou com eficiéncia a coluna de destilagdo
azeotropica, englobando os varios tipos de equilibrios que podem estar presentes nos
estagios internos da coluna, inclusive o equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLV). O
emprego do simulador comercial PRO/II [10] para a gerag@io das estimativas iniciais
dos perfis de temperatura e composi¢lo representou uma inovagido do presente
trabalho, contribuindo significativamente para a minimizacdo das instabilidades
numéricas favorecendo, por conseguinte, a convergéncia do método de Newton-

Raphsom, de modo que solugdes fisicamente corretas puderam ser obtidas.
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V. CONCLUSAQO E TRABALHOS EM ANDAMENTO

O algoritmo de calculo de separador simples multifasico ¢ multicomponente
reproduziu com eficiéncia os resultados da literatura, identificando as fases presentes e
suas respectivas composi¢es sem a necessidade do fornecimento de estimativas
iniciais. A aplicagdo desta metodologia s superficies de equilibrio desenvolvidas por
Maciel [2] potencializou esta importante ferramenta de andlise termodindmica de
misturas multicomponentes, reduzindo consideravelmente o tempo gasto para
construi-las. Sugere-se o aprimoramento do programa desenvolvido, através do
emprego de linguagens de programagdo voltadas para o ambiente Windows, de modo
que uma interface grafica seja criada com o usuario, facilitando assim a visnalizagdo

de zonas de maior interesse.

A metodologia desenvolvida para calculos de pontos de azeotropia possibilitou
a determinaciio das caracteristicas dos azedtropos — {temperatura, pressdo e
composi¢io) com éxito. A robustez do programa e a independéncia do fornecimento

de estimativas iniciais por parte do usuario sdo fatos que também merecem atencgio.

A modelagem de colunas de destilacio azeotrépica consiste basicamente da
geracio de boas estimativas dos perfis de temperatura e composi¢do ac longo da
coluna e do emprego de uma metodologia de calculo eficiente que leve em conta todos
0s possiveis tipos de equilibrio que possam ocorrer. O algoritmo desenvolvido simulou
com eficiéncia o processo de separagdo do azedtropo etanol/agua utilizando-se
ciclohexano como solvente. As inclusdes do sistema decantador-condensador do topo
da coluna azeotrépica ¢ da segunda coluna no modelo desenvolvido, de modo que todo
processo de destilagBo azeotropica possa ser modelado e simmlado serfio efetuadas em
teses futuras do LDPS. A analise da ocorréncia de multiplicidade de solugdes ¢ um

topico que também merece atencdo devendo estar incluso em futuros trabalhos.
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Os algoritmos desenvolvidos constituem poderosas ferramentas de vasta
aplicagdo na caracterizagdo termodindmica de novos sistemas, orientando os

profissionais na escolha dos esquemas de separagio viaveis termodinamicamente.

Este trabalho esta sendo a base para o desenvolvimento de uma modelagem do
processo de destilagio azeotrOpica no regime transiente, o qual merece especial
atencdo, uma vez que, devido 3 complexidade do modelo, apresenta instabilidades

numéricas, sendo de dificil convergéncia.

As referéncias bibliograficas [58,59,60,61] sdo trabalhos publicados referentes a
este trabalho de tese.
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VIL APENDICE

Segue a demonstragdo das equagdes (6), (7), (11), (12) e (13) empregadas na

modelagem do separador simples trifasico.

Balanco Global de Massa

F3L1+L2+V (I)

Balanco de Massa por Componente

Fzp = Lyxpy + Lo o +Vy; (D

Definicdes

V
o =—
F
L
p=- !
1+l (111)
Kip ==
i1
Ky =2
T X0

Dividindo a equagdo (I) por F e aplicando a definigdo para o tem-se:
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Li+ly=F-V (+F)

LI*“Lle_a (IV)
I3

Li+1y = (1 - a)F
A partir da defini¢do para o fator de separagdo B3 tem-se:
Ly =Ly +1p) (V)
Lif+Lf=Ly  (~Lz)
Lif+1af~1y — L1 =~I,
(L1 + L)~ (L1 + Ly} =—L7
(L1 + Ly )1-B) =L, (VI)

Dividindo a equagéio (II) por F e aplicando as equagdes (III), (IV), (V) e (VI) tem-se:

Lyx; X; .
— ;,1+ch i2 Yy
F F F

2 ==Ly + 1)+ 2 (1= P + La)+ o

Z; = ﬁ(l — a)xl-,l ‘"E“(l - ﬁ)(l e (Z)xi’z +ay; (VID

Expressando a equagio (VII) em termos de x; ; ¢ empregando as equagdes (I1I) obtém-

s8¢€.

z; = ,6’(1 - a)x,-’l + (1 ~ ,8)(1 — a) ;iz + ay;

>
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K 1% 1

Z; = ﬁ(l - a)x,-,l + (1 - ﬁ)(i - !I) “—E*z—‘— + er,-’lx,-,l

Zp = xl-,{ﬁ’(l - CK) + (1 - ﬁ)(l - 0!) EI’; + C{Ki,{l

X1 = = : (VITI)
A1)+ 1) v, |

Expressando a equagdo (VII) em termos de x;. e y; respectivamente, através de

raciocinio analogo ao empregado para x; ; obtém-se:

Zj

Y2 = Ko (1X)
l:,@’(l - a)K—’ +(1-a)(1-p)+ aKi;z}

K2

>

] X
-+ X

Empregando as fun¢des de Rachford-Rice[19] aliadas as equagdes (VIII), (IX) e (X)

obtém-se:
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SyleB) =Ty v —xia] =0
f(})(a»ﬁ) = Z;i} & 1
Al-a)—+(1-a)(1-8)—+a
! il Kin
Zj ' ~0
Ali-a)+(1-a)1-p) L1+ aK;
i2 |
Multiplicando e dividindo o 1° termo por X, ; e ajustando obtém-se:
ziK;
fayl@B) =X, g
Al1-a) +(1-ea)(1- p) Kf, +aK;
S o =0 x(-1)
B(-a)+(1-a)(1-p) = +aK;
Kia "
i\l=K;
AP =37 Gl ) =0 (X
Bl-a)+(1-a)1-p) -2 +ok; |
L 172 =
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Analogamente para a fungfo abaixo obtém-se:
C
f(z)(a-»ﬁ) = Zizl[xi,l - xi,z] =0
- < .
Zj (1 - Kl’l }
i 2
Srlep =27, LA -0 (X
Al-a) +(1-a)(1-B) " + ok
L ep) ’
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